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Verglichen mit anderen regenerativen Energien, ist die Energie aus Biomasse
die einzige, die neben Strom und Wärme auch einen Kraft- bzw. Brennstoff
liefern kann [Kal09]. Darüberhinaus ist Biomasse der einzige nachwachsende
Kohlenstofflieferant und ermöglicht zumindest eine teilweise Substituierung
fossiler Brennstoffe bei der Synthese chemischer Grundprodukte oder von
Spezialchemikalien. Hierbei kommen bisher ungenutzten Restbiomassen wie
Stroh eine besondere Bedeutung zu, da sie als Koppelprodukte der Agrar-
wirtschaft keine direkte Konkurrenzsituation zur Nahrungsmittelindustrie
induzieren.
Für die Verwertung von Biomassen stehen eine Reihe von bio- oder thermo-
chemischen Konversionsprozessen zur Verfügung, von denen die (Schnell-)
Pyrolyse und die Vergasung zu Rohsynthesegas aus Wasserstoff und Koh-
lenmonoxid nachfolgend genauer vorgestellt werden. Werden aus diesem
Synthesegas über katalytische Reaktionen flüssigen Kohlenwasserstoffe syn-
thetisiert, so werden diese als BtL-Kraftstoffe („Biomass-to-Liquid“) be-
zeichnet. Der Prozess lehnt sich an die Technologie „Coal-to-Liquid“ (CtL)
an, mit der bereits während des zweiten Weltkrieges über die Vergasung von
Braun- und Steinkohle Kraftstoff hergestellt wurde [Kar03].
Das nachfolgend vorgestellte bioliq®-Verfahren wurde speziell dazu entwi-
ckelt, verschiedene heterogene biogene Rest- und Abfallstoffe stofflich zu
verwerten. Dies ermöglicht eine hohe jährliche Auslastung und damit eine
hohe Versorgungssicherheit dank flexibler Einsatzstoffe.
1.1 Das Karlsruher bioliq®-Verfahren
Das am Karlsruher Institut für Technologie (KIT) entwickelte bioliq®-Verfah-
ren nutzt lignocellulosereiche Restbiomassen für die Herstellung von BtL-
Kraftstoffen. Die dezentral weit verstreut anfallenden Restbiomassen haben
mit ≈ 2GJ/m3 (Ballenstroh nach [Dah07b]) eine zu geringe Energiedichte,
um wirtschaftlich über große Entfernungen zu einer verwertenden Verga-
sungsanlage transportiert werden zu können. Je nach transportierter Biomasse
2 1 Einleitung
liegt der wirtschaftlich sinnvolle Einzugsradius bei nur rEinzug = 25km bis
rEinzug = 60km [Lei07].
Die technologisch anspruchsvolle Vergasung von Biomassen erfordert nicht
zuletzt aufgrund der hohen Investitionen ein gewisses Minimum hinsicht-
lich Anlagengröße und Durchsatz, was bei dem vergleichsweise kleinen
Biomasse-Einzugsradius noch nicht wirtschaftlich erscheint. Dieses Pro-
blem soll durch die dezentral vorgelagerte Schnellpyrolyse behoben werden,
wodurch ein energiereiches Kokspulver und Pyrolysekondensate gewonnen
werden. Die so erhaltenen Pyrolyseprodukte können wirtschaftlich über
mehrere hundert Kilometer transportiert werden [Lei07].
In einem Flugstromvergaser werden die Pyrolyseprodukte als gemischter
bioliq®-Syncrude (Brennwert bis zu 24MJ/kg) unter Drücken bis zu 80bar zu
einem Rohsynthesegas umgesetzt, welches mit dem Stand der Technik einen
großtechnischen Zugang zu einer Vielzahl wichtiger chemischer Produkte
ermöglicht. Nachfolgend werden die einzelnen Prozessschritte anhand der
Karlsruher bioliq®-Pilotanlage näher vorgestellt.
1.1.1 Schnellpyrolyse
Die Pilotanlage zur Schnellpyrolyse wurde im Jahre 2010 in Betrieb ge-
nommen und wird derzeit mit luftgetrocknetem, auf ca. 5mm gehäckseltem
Weizenstroh betrieben. Innerhalb von einer Sekunde wird die Biomasse mit
einem bis zu 10-fachen Überschuss an heißem Sand als Wärmeträger in ei-
nem Doppelschnecken-Mischreaktor (siehe Abbildung 1.1) auf etwa 500 ◦C
aufgeheizt und unter Sauerstoffausschluss thermisch zersetzt [Hen03]. Die
dabei entstehenden Kokspartikel werden durch Reibung an der Reaktorwand
und am Wärmeträger zerkleinert und gemeinsam mit den ebenfalls entstehen-
den Pyrolysedämpfen abgezogen und in einem Staubzyklon abgeschieden
[Dah12].
Um weitere chemische Reaktionen zu unterbinden, werden die nun wei-
testgehend koksfreien Pyrolysedämpfe in Quenchkühlern durch Einsprit-
zung bereits gewonnener Flüssigkeit zu den Pyrolysekondensaten abgekühlt,
welche durch Reaktionswasser und Gutfeuchte zu deutlich über 20% aus
Wasser bestehen. Diese Kondensate sind instabil und neigen zur spontanen
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Abbildung 1.1 – Prinzip des Doppelschneckenmischreaktors [Dah12]
Abscheidung eines Brennwert-armen wässrigen Dekantats, welches in der
nachfolgenden Flugstromvergasung (siehe Abschnitt 1.1.2) nicht zuverlässig
umgesetzt werden kann.
Um diese unkontrollierbare Entmischung zu vermeiden, werden die Pyro-
lysedämpfe derzeit in zwei Stufen kondensiert: im ersten Quenchkühler
werden bei ca. 80 bis 90 ◦C vorwiegend die höher siedenden organischen
Substanzen kondensiert. In dieser Kondensationsstufe wird als Zielgröße ein
Wassergehalt von ca. 15m.-% angestrebt, daher wird die Quenchtemperatur
entsprechend nachgeregelt. Das so erhaltene zähviskose, ölartige Kondensat
beinhaltet bis zu 15m.-% Kokspulver, welches im Zyklon nicht mit abge-
schieden wurde. Dieser sogenannte Schwelteer hat einen Brennwert von
über 20MJ/kg und wird daher derzeit direkt im Flugstromvergaser umgesetzt.
Im zweiten Quenchkühler wird bei Temperaturen von 30 ◦C das wässrige
Kondensat (auch Schwelwasser genannt) abgeschieden, welches wegen sei-
nes geringen Brennwertes (Brennwert von etwa 3 bis 7MJ/kg) nicht direkt
vergast werden kann.
Die nach dem zweiten Quenchkühler nicht kondensierten Pyrolysegase wer-
den verbrannt und können durch Vorheizung und Trocknung der Edukte zur
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Energiedeckung beitragen. Die Ausbeute der nicht kondensierbaren Pyroly-
segase kann auf Kosten des Schwelwasser-Brennwerts erhöht werden, um
bei optimaler Verfahrensführung den Energiebedarf des Schnellpyrolysepro-












Abbildung 1.2 – Vereinfachtes Fließbild der bioliq®-Schnellpyrolyse
Aus einer Mittelung der bioliq®-Pyrolysekampagnen im Zeitraum 2011 bis
2013 resultiert die in Abbildung 1.3(a) dargestellte Produktverteilung [Pfi14].
Während die bioliq®-Pyrolysekampagnen mit Durchsätzen von mehreren
100kg/h betrieben werden, wird im Technikumsmaßstab (10kg/h) die Pyro-
lyseproduktgewinnung optimiert [Fun14]. Hieraus resultiert eine vorteilhaf-
tere Produktverteilung (Abbildung 1.3(b)), da der Anteil des brennwertrei-
chen Schwelteers größer ist. Die so erhaltenen Produktausbeuten beinhalten
10m.-% Feuchte in der eingesetzten Biomasse sowie den Ascheanteil von
etwa 6m.-% aus mineralischen Strohbestandteilen oder/und Materialabrieb.
Die im Technikumsmaßstab erzielten Verhältnisse zwischen Feststoff und
Flüssigkeit sind nur bedingt auf den bioliq®-Maßstab übertragbar. Hier müs-
sen noch Vorlageflüssigkeiten zum Quenchen, Sandabrieb, die teilweise statt-
findende Verbrennung von Koks im Wärmeträgerkreislauf, sowie Koksrück-
stände im Schwelteer berücksichtigt werden.
Die Verwendung anderer Einsatzstoffe wirkt sich in der Pyrolyse auf das
Verhältnis von Pyrolysekoks zu -kondensat aus, und beeinflusst auch über





Abbildung 1.3 – Gemittelte Produktausbeuten bei der Schnellpyrolyse von Weizenstroh
die Feuchte und den Aschegehalt in den nachfolgenden Prozessschritten die
Gesamteffizienz. Aus Abbildung 1.4 wird ersichtlich, wie ein niedrigerer
Ascheanteil eine höhere Flüssigkeitsausbeute begünstigt. Überdies lässt sich
die Ausbeute an organischen Kondensaten leicht erhöhen, wenn die der
Pyrolyse zugeführten Biomasse-Häcksel stärker zerkleinert sind [Mei13].
Die erhaltenen Pyrolyseprodukte werden vollständig oder teilweise zum
sogenannten Biosyncrude vermischt und vergast. Die Beantwortung der
Frage nach dem günstigsten Mischzeitpunkt (direkt nach der Pyrolyse oder
direkt vor der Vergasung) ist eine Zielsetzung im Rahmen dieser Arbeit und
wird im Abschnitt 1.2 diskutiert. Das Mischungsverhältnis im Biosyncrude
hängt zum einen von den Produktausbeuten, aber auch von der technischen
Machbarkeit bzw. dem verwendeten Mischapparat ab.
Für die im nachfolgenden Abschnitt 1.1.2 vorgestellte Flugstromvergasung
wird ein pumpfähiger, frei fließfähiger und damit zerstäubbarer Einsatzstoff
vorausgesetzt. Wenn die Bedingung der Zerstäubbarkeit nicht gegeben ist,
können die Pyrolyseprodukte auch über (Hochdruck-) Feststoffeinspeisesys-











































Feststoff Feststoff in Organik
Organische Kondensate (ohne Feststoff) Wässrige Kondensate
Gas Defizit
Abbildung 1.4 – Schnellpyrolyse (10kg/h) bei 500◦C: Produktausbeuten bei verschiede-
nen Biomassen [Fun16]
1.1.2 Hochdruck-Flugstromvergasung
Der Biosyncrude wird unter Zugabe von technischem Sauerstoff bei 1200 ◦C
zerstäubt und reagiert in einem Flugstromvergaser bei hohen Drücken zu
einem teerfreien und methanarmen Rohsynthesegas. Dieses besteht unter
typischen Prozessbedingungen größtenteils aus Wasserstoff und Kohlenmon-
oxid in einem H2/CO-Verhältnis von etwa 1:1. Die Reaktionsbedingungen
können über eine zusätzliche Eindüsung von Wasserdampf moderiert werden.
Die Vergasungs-Spezifikation erfordert eine homogene Suspension mit ei-
nem Brennwert von HHV ≥ 10MJ/kg, sowie einer Suspensionsviskosität von
η ≤ 1Pas bei 80 ◦C. Der Flugstromvergaser ist auf bis zu 80bar ausgelegt. Da-
durch entfällt eine aufwändige Zwischenkompression für die nachfolgenden
Prozessschritte, welche in der Regel Hochdruckprozesse sind, die Drücke von
30bar (Fischer-Tropsch) bis 80bar (Methanol, DME) oder darüber hinaus
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benötigen. Überdies wird dem hohen Aschegehalt der Einsatzstoffe über
einen speziellen Kühlschirm Rechnung getragen, siehe Abbildung 1.5. Die
Asche schlägt sich als schmelzflüssige Schlacke auf dem Kühlschirm nieder
und schützt dank einer glasartigen Schicht zum Einen den Reaktor vor Korro-
sion und zum Anderen das Material vor Abtrag. Die überschüssige Schlacke
läuft kontinuierlich nach unten ab und wird nach einer Wasserquenche über
eine Schlackeschleuse ausgetragen.
Abbildung 1.5 – Schematische Darstellung eines Flugstromvergasers mit Kühlschirm
[Kor09]
Die bioliq®-Flugstromvergasung wurde im Januar 2013 mit Ethylengly-
kol in Betrieb genommen. Mit heutigem Stand wurden außerdem Ethy-
lenglykolsuspensionen mit bis zu 30m.-% Holzkoks, ein zugekauftes Py-
rolyseöl aus der Buchenholzpyrolyse, sowie die organischen Kondensate
(„Schwelteer“) aus der Strohschnellpyrolyse vergast. Überdies wurde zudem
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das Zerstäubungsverhalten von Schwelteersuspensionen unter Beimischung
von 20% Kohlepulver erfolgreich untersucht [Fen15].
1.1.3 Gasreinigung und -konditionierung
Das noch ca. 800 ◦C heiße Rohsynthesegas wird zunächst mechanisch über
keramische Filterkerzen von Partikeln (Asche, Koks, Ruß) gereinigt. Dar-
aufhin werden bei 500 ◦C die Sauergase HCl und H2S, sowie Alkali- und
Schwermetalle in einem Festbettabsorber entfernt. Ein katalytischer Konver-
ter beseitigt organische und stickstoffhaltige Katalysatorgifte wie beispiels-
weise HCN und NH3. Nach der geplanten Entfernung von CO2 über eine
Heißgasreinigung, wird abschließend das H2/CO-Verhältnis des Reinsynthe-
segases für die nachfolgende Kraftstoffsynthese konditioniert [Dah12].
1.1.4 Kraftstoffsynthese
Die Kraftstoffsynthese aus Synthesegas ist Stand der Technik: Über die
Fischer-Tropsch-Synthese, die Dimethylether-Synthese (DME-Synthese)
bzw. die Methanol-Synthese existieren hierfür gleich mehrere Möglichkeiten.
Je nach Syntheseart können praktisch alle Arten von Otto- und Dieselkraft-
stoffen bzw. darüber liegende Qualitäten erzeugt werden [Dah07a].
Am KIT wird die DME-Synthese durchgeführt, da hierfür das 1:1-Verhältnis
von H2/CO nicht angepasst werden muss. Der bei einer Temperatur von
etwa 250 ◦C synthetisierte DME wird unter Oligomerisierung und Isomeri-
sierung bei Temperaturen von etwa 350 ◦C katalytisch zu hoch-oktanigem
Motorenbenzin dehydratisiert. Nicht umgesetztes Synthesegas wird über eine
Gasrückführung wieder in den Reaktor geleitet [Dah12].
1.1.5 Techno-ökonomische Gesamtbewertung und
Definition eines industriellen Maßstabs
Mit 7kg Biosyncrude lässt sich mit dem bioliq®-Verfahren etwas mehr als 1kg
Synthesekraftstoff produzieren. Abbildung 1.6 zeigt die Stoffbilanz des BtL-
Gesamtsystems [Tri13]. Hierbei verbleibt etwa ein Drittel der ursprünglich
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Abbildung 1.6 – Massenbilanz des bioliq®-Prozesses [Tri13]
in der Biomasse enthaltenen Energie im Kraftstoff. Die Abwärme der Prozes-
se kann rückgeführt werden und den Energiebedarf theoretisch vollständig
abdecken. Unter Berücksichtigung einer Verstromung überschüssiger Prozes-
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senergie werden die möglichen Herstellkosten für den bioliq®-Kraftstoff zu
etwa 1,30AC/l berechnet [Tri13].
Der Erwerb und Transport von Biomasse ist in Mitteleuropa vergleichsweise
kostenintensiv und hat mit etwa der Hälfte auch den größten Kostenanteil. So-
mit kann der BtL-Kraftstoff in Entwicklungsländern aufgrund preiswerterer
Biomassebeschaffung vermutlich schneller mit erdölbasierten Kraftstoffen
in den industriellen Wettbewerb treten [Hen08].
Zur Definition des industriellen Maßstabs wird in der Dissertation von Fre-
derik Trippe zur techno-ökonomischen Evaluation des bioliq®-Verfahrens
von einem Pyrolyseanlagen-Durchsatz von 25t/h (bei einem 24h-Betrieb)
an trockener Biomasse ausgegangen [Tri13]. Dieser Wert impliziert eine
flächendeckende vollständige Nutzung des Reststrohpotentials in Deutsch-
land. Als Brennstoffeingangsleistung des Vergasers wird 1000MWthermisch
angenommen, was je nach Biosyncrude-Brennwert ein Durchsatz von etwa
200t/h bzw. 55kg/s bedeutet.
Da eine vollständige Trocknung der eingesetzten Biomasse technisch und
wirtschaftlich nicht sinnvoll erscheint, wird von einer Strohrestfeuchte von
8% ausgegangen, wodurch sich der Pyrolyseanlagen-Durchsatz auf 27,17t/h
erhöht.
Mit den Produktausbeuten aus Abbildung 1.3(b) ergeben sich die folgenden
in Tabelle 1.1 angeführten Produktströme:







Verglichen mit 1.3(a) [Pfi14] wird mit 1.3(b) [Fun14] die optimistischere
Ausbeute gewählt, da die Verfahrensführung bereits verbessert wurde, und
für zukünftige Ausbeuten wegen des höheren Schwelteer-Anteils auch das
Prozess-Ziel darstellt.
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1.2 Ziele und Umfang der Arbeit
Diese Arbeit beschäftigt sich mit der Konditionierung von Pyrolyseproduk-
ten, und der Frage, in welcher Form die dezentral produzierten Pyrolyse-
produkte im Kontext des bioliq®-Verfahrens zur zentralen Vergasungs- und
Syntheseanlage transportiert werden sollen. Neben der Charakterisierung der
Kokspartikel und der Pyrolysekondensate, ist die Herstellung und Lagerung
des sogenannten Biosyncrudes als (teilweise) Mischung der Pyrolyseproduk-
te zentraler Bestandteil der Experimente.
Im Rahmen dieser Arbeit wird daher das Anmischen des Biosyncrudes unter-
sucht, sowie die daraufhin einsetzende Partikelsedimentation bzw. Phasen-
abscheidung charakterisiert. Zur Vermeidung der Sedimentbildung wird das
kontinuierliche Umwälzen mit dem Aufwirbeln von abgesetzten Suspensio-
nen verglichen.
Ziel der Experimente sind Erkenntnisse, die im Labormaßstab (Durchsatz
m˙≤ 10kg/h) gewonnen werden, um als Auslegungsgrundlage für das Hochs-
kalieren von Misch- und Rührapparaten auf den Industriemaßstab dienen zu
können.
1.2.1 Planung der experimentellen Vorgehensweise
Für den Mischvorgang werden Laborexperimente mit einem Kolloidmischer
sowie zwei Extrudern durchgeführt. Der Mischprozess wird jeweils bewertet
hinsichtlich Energieeintrag und Prozessrobustheit. Die Erkenntnisse werden
mit dem Kolloidmischer der bioliq®-Pilotanlage (Durchsatz m˙≈ 250kg/h),
sowie einem industriellen Inline-Homogenisator verglichen.
Die Sedimentation im Biosyncrude wird nur für eine maximale Standzeit von
14 Tagen untersucht, auch wenn der Sedimentationsprozess innerhalb dieses
Zeitraums noch nicht vollständig abgeschlossen ist. Die Experimente werden
unter Variation der Einsatzstoffe im Labormaßstab (Sedimentationshöhe
h = 20cm) und im Technikumsmaßstab (Sedimentationshöhe h = 140cm)
durchgeführt.
Für die Vermeidung von Partikelsedimentation bzw. Phasenabscheidungen
gibt es zwei Möglichkeiten: Kontinuierliches Umwälzen oder die Separation
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bewusst in Kauf nehmen, und die Suspension aus abgesetztem Zustand wieder
aufwirbeln. Für beide Varianten werden Rührversuche im Labormaßstab
durchgeführt, sowie Leistungsverbräuche von Pumpen erfasst.
1.2.2 Abgrenzung der Arbeit zu anderen Untersuchungen
Aus Sicht der bioliq®-Prozesskette knüpft diese Arbeit an die Dissertation
von C. Kornmayer an, in welcher die Schnellpyrolyse von Lignocellulo-
se im Doppelschnecken-Mischreaktor im Technikumsmaßstab eingehend
erforscht und beschrieben wurde [Kor09]. Die Optimierung der Pyrolysepro-
duktgewinnung wird in [Bos12] und [Fun14] beschrieben. Aufgrund dieser
Untersuchungen wird in der vorliegenden Arbeit von den kondensierten und
abgekühlten Pyrolyseprodukten als Einsatzstoff ausgegangen, wie sie der-
zeit in der bioliq®-Pilotanlage hergestellt werden. Außerdem kommen mit
zugekauftem Holzkoks und Ethylenglykol weitere Modellbrennstoffe zum
Einsatz, welche als Referenzsubstanzen ebenfalls im Rahmen der bioliq®-
Flugstromvergasung zum Einsatz kommen.
Die rheologischen Anforderungen aus Sicht der Vergasung sind aufgrund
des stark nicht-Newton’schen Verhaltens ein komplexes Themengebiet. Da
die Zerstäubbarkeit und das Vergasungsverhalten dem Umfang der Arbeit
sprengen würden, wird hierzu auf die Forschung des Instituts für Technische
Chemie (ITC) am KIT verwiesen [Ebe09], [Jak12], [Sae14].
Ebenfalls nicht Teil dieser Arbeit ist die Langzeitstabilität der Pyrolysekon-
densate und der angemischten Suspensionen, welche Umgebungsfeuchtigkeit
aufnehmen und leichtflüchtige Bestandteile absondern können. Isomerisie-
rungs- und Polymerisierungseffekte führen im Biosyncrunde nach einigen
Monaten zu beträchtlichen aber noch nicht näher spezifizierten Änderungen
der Suspensionskonsistenz, beispielsweise über Partikel(de)agglomerationen.
Die chemische Produkt- und Phasenbeständigkeit kann prinzipiell durch
Zugabe von Additiven stabilisiert werden [Koo11], wobei dank stark struktur-
viskosem Verhalten die Zerstäubbarkeit im Vergaser immer noch ermöglicht
wird [Jam15].
2 Stand der Technik
Die im Folgenden eingeführten Grundlagen der Partikelmorphologie und
Suspensionsrheologie bilden die Basis für die apparatetechnische Auslegung
zum Herstellen und Homogenhalten von Pyrolysekokssuspensionen. Hierfür
werden auch die relevanten Aspekte der Misch- und Rührtechnik, sowie der
Partikelsedimentation vorgestellt. Da die Produkteigenschaften der gemisch-
ten Pyrolysekokssuspensionen den Einsatzstoffen der Kohlevergasung sehr
ähnlich sind, wird abschließend auch in einer kurzen Literaturübersicht auf
die Besonderheiten von Kohlesuspensionen eingegangen.
2.1 Charakterisierung von Partikelschüttungen
Zur Charakterisierung der Kokspartikelschüttungen werden nachfolgend die
nötigen theoretischen Grundlagen der Partikeltechnik eingeführt. Zunächst
wird auf die Beschreibung der Form eines einzelnen Partikels eingegangen,
und anschließend werden die Grundlagen von Partikelgrößenverteilungen
diskutiert. Abschließend wird die Berechnung und Messung von Hohlvolu-
men in Partikelschüttungen vorgestellt. Alle genannten Größen beeinflussen
die in Abschnitt 2.2 vorgestellte Suspensionsviskosität und damit das Zer-
stäubungsverhalten der Pyrolysekokssuspensionen im Vergaser.
2.1.1 Partikelgeometrie und Partikelgrößenverteilungen
Unter dem Begriff Partikelgeometrie werden verschiedene Abmessungen,
sowie Oberfläche, Volumen und Masse zusammengefasst [Sch01]. Mit abneh-
mender Partikelgröße vergrößert sich tendenziell die spezifische Oberfläche,
was unter anderem zu
• steigender Neigung zur Agglomeration,
• sinkender Fließfähigkeit,
• steigender elektrostatischer Aufladbarkeit und
• langsamerer Sedimentationsgeschwindigkeit in ruhender Suspension
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führt [Sti09]. Zur Beschreibung der Partikelgröße beschränkt man sich aus
Gründen der Vergleichbarkeit meist auf eine einzelne Längenabmessung
oder einen Äquivalenzdurchmesser einer fiktiven Kugel gleichen Volumens
dV, gleicher Oberfläche dS, gleicher Sinkgeschwindigkeit dsink, oder gleicher
Streulichtintensität dstreu. Eine andere ebenfalls als Äquivalenzdurchmesser
behandelte wählbare Längenabmessung ist der Max-Feret-Durchmesser dMF
zur Beschreibung der größten räumlichen Partikelausdehnung.
Besitzt man von einem Partikel mindestens zwei geometrische Größen, lassen
sich hieraus Formfaktoren ableiten. Wird beispielsweise über ein abbildendes
Messverfahren (siehe Abschnitt 3.1) der Projektionsumfang UProj und die
Projektionsfläche AProj der zweidimensionalen Projektion eines Partikels
gemessen, so kann mit der Gleichung
f =








die Ähnlichkeit der Partikelprojektion mit einem Kreis beschrieben werden.
Für ein Partikel mit runder Projektionsfläche ergibt f = 1, und für von runder
Form abweichende z.B. längliche Partikel tendiert der Wert zu f = 0.
Ein in diesem Kontext wichtiger Äquivalenzdurchmesser ist der Waddel-
Durchmesser dWD zur Beschreibung eines projektionsflächengleichen Krei-
ses. Während der Waddel-Durchmesser dWD das Partikelvolumen besser
annähert, ist der Max-Feret-Durchmesser dMF für die Beschreibung des ma-
ximalen Partikeldurchmessers geeignet. In Abschnitt 4.1.1 wird noch näher
auf Formfaktoren eingegangen.
Da ein Partikelkollektiv in der Regel aus verschiedenen Partikelgrößen be-
steht, werden Partikelschüttungen durch eine Größenverteilung beschrieben.
Hierzu wird das Gesamtspektrum vorhandener Partikelgrößen in n Frak-
tionen eingeteilt. Die Grenzen jeder einzelnen Partikelklasse i werden als
xi−1 < x≤ xi festgelegt, mit der jeweilgen Intervallgröße ∆xi = xi− xi−1.
Die vermessenen Partikel werden in jeder Klasse gewichtet, wozu verschiede-
ne Mengenarten möglich sind. Die einfachste Gewichtung ist die Anzahlge-
wichtung (Gewichtungs-Index r = 0), bei der in jeder Partikelklasse i die An-
zahl der Partikel gezählt wird. Bei der Längengewichtung (r = 1) werden die
Größen in jeder Partikelklasse gemittelt, analog für die Oberflächen- (r = 2)
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und Volumengewichtung (r = 3), welche bei konstanter Partikeldichte auch
der Massenverteilung entspricht. Es wird zudem vereinfachend eine gleich-
mäßige Partikelverteilung um den Mittelwert x¯i innerhalb jeder Größenklasse
i angenommen.
Die auf diese Weise Mengen-gewichteten Klassen können nun als Summen-
oder als Dichteverteilung veranschaulicht werden. Die Summenverteilung
Qr(xi) stellt den Anteil aller Partikel bis zur Größenklasse x ≤ xi an der
Gesamtmenge aller Partikel mit x0 < x≤ xn dar [Sch01]:
Qr(xi) =
Teilmenge{x0 < x≤ xi}










Die dimensionslose Summenverteilung nimmt Werte zwischen null und
eins an, ist eine Funktion der oberen Intervallgrenze der i-ten Klasse und
beschreibt den prozentualen Anteil der Partikel, die kleiner als oder gleich
groß wie diese obere Partikelgröße xi sind.
Die Dichteverteilung qr(x¯i) beschreibt die Partikelmenge einer Klasse i be-
zogen auf die Klassenbreite ∆xi der Fraktion i in Relation zur Gesamtmenge
aller Partikel x0 < x≤ xn [Sch01].
qr(x¯i) =
Teilmenge{xi−1 < x≤ xi}

















dimensionsbehaftete Dichteverteilung qr(x¯i) wird als Funkti-
on der mittleren Partikelgröße x¯i angegeben. Um punktweise gemessene,
diskrete Häufigkeitsverteilungen wie die Partikelgrößenverteilung als eine









dargestellt, mit lnx = lnxg für den geometrischen Mittelwert xg, sowie σg für
die geometrische Standardabweichung. Für die Fläche unter dieser Vertei-
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lungsfunktion gilt immer
∫ ∞





qr(x j)∆x j. (2.5)
wird der Zusammenhang zwischen Dichteverteilung und Summenverteilung
hergestellt [Sch01].
2.1.2 Grundlagen der Porosität von Partikelschüttungen








mit dem Hohlraumvolumen VH und dem Partikelvolumen VP. Die analoge
Größe zur Porosität ist der Feststoffvolumenanteil bzw. die Packungsdichte
α:
α = 1− ε. (2.7)
Die Schüttdichte ρS der Partikelschüttung berechnet sich zu
ρS = (1− ε) ·ρP+ ερH, (2.8)
wobei die Dichte des Mediums im Hohlraum ρH für ρH  ρP gegenüber
der Partikeldichte eines einzelnen Korns vernachlässigt werden kann [Sti09].
Allerdings weisen auch einzelne Partikel Porenstrukturen auf: In diesem Fall
spricht man von intrapartikulären Poren, während die Zwischenkornvolumen
der losen Partikelschüttung als interpartikuläres Hohlvolumen bezeichnet
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(a) interpartikuläre Porosität (b) intrapartikuläre Porosität
Abbildung 2.1 – Definition der verschiedenen Hohlraumarten [Sti09]
Der Unterschied wird in Abbildung 2.1 schematisch dargestellt.
Für das Suspendieren mit porösen Materialien sind insbesondere die intrapar-
tikulären Poren von Interesse, da die dort immobilisierte Flüssigkeit nicht zur
Fließfähigkeit der Suspension beiträgt. In diesem Kontext muss daher auch
zwischen geschlossenen und offenen Poren unterschieden werden (siehe
Abbildung 2.2), wobei Oberflächenrauheiten und Vertiefungen erst dann als
offene Pore angesehen werden, wenn sie tiefer sind als breit [Gre82].
Abbildung 2.2 – Unterscheidung zwischen (a) Partikelgesamtvolumen, (b) offenes Po-
renvolumen, (c) Skelettvolumen ([Sti09])
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Die Öffnungsweite einer Pore ist ein weiterer wichtiger Faktor, da sie bei der
kapillaren Befüllung einer Pore wie ein hydraulischer Durchmesser wirkt.
Daher lassen sich flaschenhalsförmige Poren je nach Benetzungsverhalten
schlechter mit einer Flüssigkeit befüllen/benetzen als kegelförmige Poren,
siehe Abbildung 2.3.
Abbildung 2.3 – Beispielhafte Porenformen (a) flaschenhalsförmig; (b) kegelförmig
2.1.3 Messung poröser Eigenschaften
durch Quecksilberporosimetrie
Unter einer Vielzahl an Messtechniken [Rou94] bietet die Quecksilberporosi-
metrie einen sehr breiten Messbereich: Mit der Messung von Poren zwischen
3nm und 360µm wird mit dieser Methode das Spektrum der Mesoporen
(2nm≤ d ≤ 50nm) und Makroporen (d ≥ 50nm) umfasst.
Die Methode macht sich die nicht-benetzende Eigenschaft von Quecksilber
zunutze, die auf eine hohe Oberflächenspannung der Substanz zurückzufüh-
ren ist, und damit zu einem großen Benetzungswinkel führt. In direktem
Zusammenhang zum Benetzungswinkel steht die kapillare Steighöhe einer
Flüssigkeit [Boe14]. Nimmt man alle Poren als Zylinder unterschiedlichen
Durchmessers an, so ist es mit dem Benetzungswinkel α und der Oberflä-





möglich, den Kapillardurchmesser bzw. die Porenweite d zu berechnen, wel-
che mit dem Druck p korreliert, der zum Befüllen einer Pore mit Porenweite
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d nötig ist. Hierbei wird angenommen, dass die Oberflächenflächenspannung
(γHg ≈ 0,48 Nm ) und der Benetzungswinkel (bei unbekanntem Benetzungswin-
kel zur Probe: α ≈ 130◦−140◦) von Druck und Temperatur unabhängig sind
[Sti09].
Die Quecksilberporosimetrie wird als Messtechnik zur Porositätsbestim-
mung von Partikelschüttungen verwendet. Hierbei stellt das in Abbildung 2.4
skizzierte Penetrometer die wichtigste Komponente dar, da es sowohl als Pro-
benbehälter, als auch als Teil des Systems zur Messung des eingedrungenen
Quecksilbervolumens fungiert.
Nach dem Evakuieren der Probe wird der Druck sukzessiv auf bis zu 400MPa
erhöht. Über die Höhenänderung auf der Intrusionsskala (siehe Abbildung
2.4) bzw. das daraus resultierende eingedrungene Flüssigkeitsvolumen (∆V =
∆hSäule ·ASäule) kann gemäß Gleichung (2.10) das Porenintrusionsvolumen
als Funktion des Porendurchmesser d berechnet werden. In Anlehnung an
die Partikelgrößenverteilung (Abschnitt 2.1.1) wird daraus eine Porengrößen-
verteilung (siehe auch Abschnitt 4.2) erstellt, wobei man bei einem scharfen
Knick im Kurvenverlauf zwischen inter- und intrapartikulären Poren unter-
scheiden kann.
Abbildung 2.4 – Penetrometer zur Quecksilberporosimetrie
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2.2 Einführung in die Suspensionsrheologie
Eine gute Umsetzung im Flugstromvergaser erfordert eine zuverlässige Zer-
stäubung, welche von Parametern wie der Dichte, der Oberflächenspannung
und vor allem der Viskosität der Suspension bestimmt wird. Ziel der Zer-
stäubung ist die Erzeugung von möglichst feinen Tropfen, welche mit hohen
Reaktionsgeschwindigkeiten umgesetzt werden können. Eine steigende Sus-
pensionsviskosität (z.B. aufgrund steigender Feststoffkonzentration) führt
beispielsweise zu größeren Tropfen, und somit zu einer langsameren Ver-
gasungsreaktion. Den stärksten Einfluss auf die Tropfengröße bei der Zer-
stäubung hat die Partikelgröße: So bildet sich bei Teilchendurchmessern
d > 50µm eine bimodale Tropfengrößenverteilung aus [Mul03].
Bevor auf die Besonderheiten des Fließverhaltens von Partikelsuspensionen
eingegangen wird, werden nachfolgend zunächst einige rheologische Grund-
lagen eingeführt. Von den für die Zerstäubung relevanten Kennzahlen (siehe
auch [Woz03]) spielt die Reynoldszahl Re eine wichtige Rolle, da hierüber
das Turbulenzverhalten beschrieben wird. Für die Anströmung mit der Ge-
schwindigkeit w eines kugelförmigen Teilchens mit Partikeldurchmesser d









Hierbei ist ν die kinematische Viskosität des Fluids, welche sich aus der




Je fließfähiger („dünnflüssiger“) ein Fluid, desto kleiner ist seine Viskosität.
In zähen („hochviskosen“) Flüssigkeiten weisen die Moleküle stärkere ge-
genseitige Wechselwirkungen auf, weswegen man beim Fließen auch von
erhöhter innerer Reibung sprechen kann. Mit der Schubspannung τ folgt das
Newton’sche Reibungsgesetz:
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Sind die Schubspannung τ und der Geschwindigkeitsgradient du(z)dz , wie in
Abbildung 2.5 illustriert, proportional zueinander , so ist die dynamische
Viskosität η eine lediglich temperaturabhängige Stoffkonstante und man
spricht von einem Newton’schen Fluid. Bei nicht-Newton’schen Medien
hingegen hängt die Viskosität neben der Temperatur auch vom Geschwindig-
keitsgradienten du(z)dz oder auch von der Belastungszeit t ab. In Abbildung 2.5











 Newton'sches Medium Dilatantes Medium Strukturviskoses Medium Bingham'sches Fluid Herschel-Bulkley-Fluid
Abbildung 2.5 – Schubspannung τ für nicht-Newton’sche Fluide nach [Zog93]
Wenn sich ein Fluid im Laufe der Zeit durch den Eintrag von Scherkräften ver-
oder entfestigt, so liegt eine zeitabhängige Viskosität vor. Sich verfestigende
Fluide werden „rheopex“ genannt, während sich „thixotrope“ Fluide durch
Scherkräfte entfestigen. Nach Abbruch der Belastung muss sich nach einiger
Zeit der ursprüngliche Viskositätswert wieder einstellen.
Liegt neben dem viskosen Fließverhalten auch noch teilweise ein Festkörper-
ähnliches elastisches Materialverhalten vor, so steigt basierend auf diesen
viskoelastischen Effekten die Förderleistung beispielsweise zur Zerstäubung
enorm an [Man95].
Befinden sich Feststoffpartikel in der fluiden Phase, so steigt die Viskosität
meist überproportional an. Häufig wird hierbei die Viskosität der Suspensi-
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on ηs auf die Viskosität der flüssigen Phase ηl bezogen, wodurch sich ein





Unter Vernachlässigung von Partikelform und -größenverteilung kann die
relative Viskosität ηr nach Krieger-Dougherty als Funktion der Feststoffvolu-







Gleichung (2.15) ist gültig für Feststoffvolumenkonzentration 10vol.-%
< cv < cmax, wobei cmax für die maximale Packungsdichte steht [Kri59].
Weitere empirische Ansätze zur Näherung der relativen Suspensionsviskosi-
tät, sowie Hintergründe zu Wechselwirkungen kolloidaler Partikel werden
beispielsweise in [Hoc97] und [Dör02] diskutiert.
Die maximale Packungsdichte für reale Suspensionen liegt, abhängig von
den Dispersitätsgrößen des Feststoffes, zwischen 45 und 70vol.-% [Win86],
und kann über empirische Gleichungen berechnet werden. Eine breite Parti-
kelgrößenverteilung erhöht hierbei die maximal einmischbare Feststoffkon-
zentration in einer Suspension [Dam01].
Bei einer Partikelzerkleinerung nimmt bei gleichem Feststoffanteil die Zä-
higkeit zu. In der Literatur lassen sich viele Beispiele für ein solches Verhal-
ten finden, darunter auch Untersuchungen mit Kohle-Wasser-Suspensionen
[Ric84] [Boy04]. Zusätzlich spielt die Form der eingemischten Partikel eine
große Rolle: Faserförmige Füllstoffe zeichnen sich im Vergleich zu kugelför-
migen Teilchen bei gleichem Feststoffanteil durch deutlich geringere freie
Abstände und somit erheblich größere Partikel-Partikel-Wechselwirkungen
aus [Hoc97]. Aus diesem Grund führen starke Abweichungen von der Ku-
gelform bzw. erhöhte Partikel-Elongationsfaktoren (siehe Abschnitt 4.1.1.2)
zu höheren Viskositäten [Egr05].
Auch die Feststoff-Porosität bzw. die über Kapillaren zugänglichen inneren
Hohlräume haben einen großen Einfluss auf die Suspensionsviskosität: Unter
der Voraussetzung der Benetzung durch die Matrixflüssigkeit dringt diese
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bei der Suspendierung aufgrund der Kapillarkraft in das innere Volumen
ein. Das Porenvolumen beeinflusst in diesem Fall direkt die rheologischen
Eigenschaften des Stoffsystems, da die in den Poren eingelagerte Flüssigkeit
immobilisiert wird und darum nicht mehr zu der die Partikel umgebenden
Matrixflüssigkeit gezählt werden kann. Der effektive Volumenanteil der
festen Phase erhöht sich somit um das innere Porenvolumen, was wiederum
zu einer Erhöhung der Viskosität führt [Leo87].
Rheologische Größen werden unter anderem über Torsionsrheometer gemes-
sen, in welchen über eine Rotationsbewegung eine definierte Scherbelastung
auf das zu messende Produkt aufgebracht wird. Bei stationärer Scherung
wird prinzipiell unterschieden zwischen Messungen mit Schubspannungsvor-
gabe und Messungen mit Scherratenvorgabe. Das im Rahmen dieser Arbeit
verwendete Rotationsrheometer wird in Abschnitt 3.2 vorgestellt.
Insbesondere bei der Messung von Suspensionen tritt häufig der sogenann-
te Wandgleiteffekt auf: Während bei reinem „Scherfließen“ das bewegte
Medium an der begrenzenden Wand anhaftet, tritt beim „Gleitfließen“ ein
Geschwindigkeitssprung an der begrenzenden Wand auf. Die Suspension
erfährt keine innere Deformation und die Haftkräfte zwischen Suspension
und Wand werden überwunden, bzw. auf die Haftkräfte zwischen Wand und
der reinen Matrixflüssigkeit reduziert. Daher weisen Suspensionen in der
Regel eine Fließgrenze gemäß eines Herschel-Bulkley-Fluids oder eines
Bingham-Mediums (siehe Abbildung 2.5) auf.
Im allgemeinsten Fall sind in Suspensionen das Gleiten und Fließen überla-
gert, wobei mit steigender Feststoffkonzentration das Geschwindigkeitsprofil
komplizierter wird: Hier bildet sich an der Wand eine dünne Schicht aus der
Matrixflüssigkeit aus, deren Fließverhalten vom Verhalten der homogenen
Suspension abweicht. Entsprechend der Größe des Anteils der flüssigen Phase
bildet sich an der Wand ein mehr oder weniger durchgehender Flüssigkeits-
film aus. Dieser verhindert die unmittelbare Berührung der Feststoffteilchen
mit der Wand teilweise oder ganz [Sch82].
In Rohrleitungen kann das konzentrationsabhängige Gleitverhalten von Sus-
pensionen modellhaft unterteilt werden: Hierbei wird das reine Suspensions-
fluid im Gleitfilm als wandhaftend betrachtet. Der Gleitvorgang besteht dem-
nach aus einer Scherströmung des Fluids im Wandgleitfilm. Die Suspension
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bewegt sich in Abhängigkeit von der übertragenen Schubspannung in Form
einer Scherströmung mit Kernpfropf, wie in Abbildung 2.6 illustriert.
Abbildung 2.6 – Geschwindigkeitsprofil für das Gleitfilmmodell [Win86]
Für die rheologische Beurteilung des reinen Scherfließverhaltens (Fließkurve)
sind die bekannten rheologischen Berechnungsgrundlagen, wie bei wandhaf-
tenden Flüssigkeiten, anwendbar. Das Gleitverhalten muss als zusätzliche
Materialgröße betrachtet werden, die sowohl von den Eigenschaften der
Suspension, als auch von den Wandparametern abhängt [Win86].
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2.3 Grundlagen der Misch- und Rührtechnik zur
Herstellung von homogenen Suspensionen
Beim Mischen werden Masseteilchen in einem vorgegeben Volumen verteilt,
in dem zwischen den zu mischenden Komponenten eine Relativbewegung
erzeugt wird, um eine möglichst einheitliche Verteilung dieser Komponenten
zu erzielen.
Der Mischvorgang und die Auswahl der Mischanlage hängt sehr stark vom
Aggregatzustand ab. Aus prozesstechnischer Sicht ist es ein entscheidender
Unterschied, welche Phase beim Mischen überwiegt, weswegen die Stoffpaa-
rungen aus einer Hauptphase und einer Zusatzphase bestehen. Die Hauptpha-
se ist hierbei die Phase, in welche die Zusatzphase eingemischt wird, wobei
die fertige Mischung den Aggregatzustand der Hauptphase behält [Kra03].
2.3.1 Beschreibung des Suspendiervorgangs und
begriffliche Abgrenzung zu anderen Mischaufgaben
Wenn in eine flüssige Phase (Hauptphase) ein Feststoff zugegeben wird, so
wird die Mischaufgabe als Suspendieren bezeichnet. Die Mischaufgaben
Begasen, Emulgieren und Suspendieren werden nach Kraume et al. unter
dem Begriff Dispergieren zusammengefasst [Kra03]. Da die Eindeutigkeit
der Mischaufgaben verloren geht, und zudem noch eine Verwechslungsgefahr
mit dem Desagglomerieren besteht, sollte die Bezeichnung Dispergieren nur
als Überbegriff verwendet werden.
Reichen geringe Scherkräfte nach ausreichend langer Mischzeit für eine
ausreichende Mischgüte aus, spricht man vom distributiven Mischen. Wenn
die Masseteilchen neben dem Verteilen mittels höherer Scherkräfte noch
zerkleinert oder/und benetzt werden sollen, liegt ein dispersiver Mischvor-
gang vor. Zur Unterscheidung dieser beiden Vorgänge dient Abbildung 2.7.
Darüberhinaus finden diffusive Platzwechselvorgänge statt, die aber bei hö-
heren Fluidviskositäten und damit entsprechenden niedrigen Diffusionsko-
effizienten gegenüber den distributiven und dispersiven Mischvorgängen
vernachlässigt werden können [Kra03].
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Abbildung 2.7 – Unterscheidung zwischen dispersivem und distributivem Mischen
[Pau04]
Das homogene Gemisch zeichnet sich durch eine Mischung bis hin zur
molekularen Ebene aus, wohingegen die Komponenten der heterogenen
Gemische noch in Partikel- oder Tropfenform vorliegen und somit noch
teilweise kumuliert sind [Ign13]. Wenn mit bloßem Auge keine Feinstruktur
zu erkennen ist, spricht man von makroskopischer Homogenität [Zlo99].
Suspendiervorgänge erfordern meist einen großen Energieeintrag, weswegen
ein hohes Erkenntnisinteresse an den Mechanismen dieser Mischvorgänge
besteht. Die Eigenschaften der Feststoffpartikel (Dichte, Größe, Sphärizi-
tät, Benetzungsverhalten, Zerreibbarkeit, Porosität etc.) haben hierbei einen
starken Einfluss auf den Mischvorgang [Alt01] [Ayr11].
Findet der Mischprozess in einer Rührmaschine (wie beispielsweise a1 in
Abbildung 2.8) mit einem rotierenden Mischorgan statt, spricht man vom
Rühren, welchem aufgrund des Umfangs der wissenschaftlichen und indus-
triellen Arbeiten zu diesem Thema ein eigener Abschnitt 2.3.5 gewidmet
wird. Zur strömungsmechanischen Charakterisierung von rotierenden Mi-
schorganen soll jedoch bereits an dieser Stelle die Rührer-Reynoldszahl
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Zur besseren Prozessbeschreibung wird häufig zwischen der Längs- und
Quervermischung unterschieden. Dies wird beispielsweise deutlich beim
laminaren Mischen zäher Flüssigkeiten: Hier fehlt die turbulente Querver-
mischung und der Mischprozess ist verglichen mit fließfähigeren Fluiden
ineffizienter [Kra03].
Beim turbulenten Mischen werden instationäre, dreidimensionale Wirbel-
strukturen zu kleineren Wirbeln abgebaut, bis sie in Wärme dissipieren. Zur
Beschreibung des größten Wirbels als charakteristische Länge wird das soge-
nannte Integral- oder Makrolängenmaß Λ eingeführt, welches ab Re > 104
etwa der Dimension des Rührers entspricht. Der kleinste, noch nicht in Wär-









Hierbei wird die Dissipationsenergie ε berechnet durch den Quotient aus der





Diese Kennzahlen sind hilfreich bei der Charakterisierung von rührenden Mi-
schern, in denen die Längsvermischung durch das makroskalige Umwälzen
des Behälterinhalts erfolgt, und die (mikroskalige) Quervermischung durch
die turbulente Schwankung.
2.3.2 Arten von Mischvorgängen und Mischapparaten
Grundsätzlich unterscheidet man zwischen kontinuierlichen und diskontinu-
ierlichen Mischapparaten. Bei einem langsamen Stoffaustausch, oder wenn
der Mischvorgang nicht vollständig beherrscht wird, werden diskontinuierli-
che Mischer eingesetzt. Der Vorteil liegt in der Beeinflussbarkeit der Misch-
qualität durch Änderung von Mischzeit und Drehzahl, sowie der einfachen
Dosierung über das Einwiegen der Mischsubstanzen. Diese Mischprozess-
parameter, wie auch der Füll- und Mischgrad haben einen starken Einfluss
auf den Mischvorgang [Bis99], ebenso wie die Wahl der Geometrie von
Mischbehälter und bewegten Teilen [Wu02].
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In Abbildung 2.8 sind Anwendungen von Batchprozessen (a1-a3) aufgezeigt,
die über eine Parallelschaltung und getaktete Entleerung (a4), bzw. über eine
Pufferung der Mischung auch einen kontinuierlichen Stoffstrom ermöglichen
[Kra03].
Abbildung 2.8 – Beispiele für diskontinuierliche und kontinuierliche Mischer [Kra03]
Kontinuierliche Mischer (siehe Abbildung 2.8 b1-b4) haben meist ein kleine-
res Kammervolumen, und der Mischvorgang ist leichter beherrschbar, da der
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Befüll- und Entleervorgang wegfällt, was zu kürzeren Mischzeiten führt. Dies
erfordert einfach zu mischende Produkte, und die Komponenten müssen kon-
stant dosiert werden. Kontinuierliche Prozesse sind meist von der Außenwelt
abgeschlossen, wodurch beispielsweise Umweltprobleme vermieden werden
können. Bei sauerstoffempfindlichen Gütern kann auf die Inertgasspülung
verzichtet werden, die beispielsweise in Rührkesseln häufig nötig ist. Aus
den genannten Gründen sind kontinuierliche Mischer häufig preisgünstiger
als große Batchapparate [Kra03].
Die Wahl des Mischprozesses bestimmt sich jedoch nicht nur nach dem Ag-
gregatzustand der zu vermischenden Stoffe, sondern auch nach (un)erwünsch-
ten Nebeneffekten des Mischers wie beispielsweise (De-)Agglomerieren,
Erwärmen oder begleitenden chemischen Reaktionen. Von der enormen Band-
breite an Mischapparaten werden nachfolgend einige ausgewählte Grundty-
pen vorgestellt.
2.3.2.1 Pneumatische Mischer: Luftstrahl-, Luftstoßmischer
Pneumatische Mischer werden in Silobehältern eingesetzt um feine Partikel
sowohl chargenweise als auch kontinuierlich umzuwälzen. Ein bekanntes
Anwendungsbeispiel ist die Wirbelschicht mit einem Einsatzbereich für Par-
tikel 30µm - 200µm. Für gröbere Schüttgüter ist das pneumatische Mischen
wegen zu hohen Luftverbrauchs jedoch unwirtschaftlich.
2.3.2.2 Bewegte Mischbehälter: Trommelmischer
In sogenannten Trommel- oder Freifallmischern werden die Einsatzstoffe
chargenweise durch die Bewegung eines rotierenden oder oszillierenden
Behälters vermischt. Das Mischgut wird hierbei relativ schonend behandelt.
Das Mischverfahren ist geeignet für frei fließende Schüttgüter bis hin zu
breiig fließenden Stoffen, wie beispielsweise Beton. Abbildung 2.9 zeigt
verschiedene Bauformen.
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Abbildung 2.9 – Verschiedene Bauformen von Trommelmischern [Kön11]
2.3.2.3 Feststehende Behälter mit rotierenden
Mischwerkzeugen: Rührer
Bei rotierenden Mischwerkzeugen in einem feststehenden Behälter spricht
man von einem Rührapparat, wie beispielsweise a1) in Abbildung 2.8. Mit
Rührern lassen sich sowohl chargenweise als auch kontinuierlich alle Misch-
aufgaben bewältigen, bei denen kein gasförmiger Einsatzstoff beteiligt ist. Je
nach Drehzahl werden die Einsatzstoffe stärker beansprucht, weswegen eine
zusätzliche Partikeldeagglomeration hervorgerufen werden kann.
Der in Abschnitt 3.6.1 näher vorgestellte Kolloidmischer hat zwar ein ro-
tierendes Mischwerkzeug mit feststehendem Behälter, wird aber trotzdem
nicht als Rührer bezeichnet, da nicht die konzentrische Rotation sondern eine
sekundäre Umwälzung als charakteristische Strömung angesehen wird.
2.3.2.4 Knet- und Extrudiersysteme
Unter Kneten versteht man die Vereinigung von flüssigen, festen und hoch-
viskosen Stoffen zu pastösen, teigigen Massen. Der Mischeffekt erfolgt
durch ständiges Stauchen, Abscheren und Aufteilen des Produktstroms, wo-
bei durch hohe Normal- und Scherkräfte Pulveragglomerate aufgebrochen
werden [Hop01]. Nachfolgend wird eine Auswahl an Knetvorrichtungen
vorgestellt, und abschließend zum Extrudieren abgegrenzt.
2.3.2.4.1 Planetenmischer
Zur Herstellung von Salben und Pasten rotieren in einem beweglichen Misch-
behälter eine oder mehrere senkrecht angebrachte Mischwellen mit Misch-
organgen, siehe Abbildung 2.10. Die Wellen drehen sich sowohl um ihre
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eigenen Achsen als auch um die zentrale Mittelachse des Behälters, wo-
durch die Masse gründlich durchmischt und an der Wand haftende Masse
zuverlässig abgestreift wird [Ign13].
Abbildung 2.10 – Planetenmischer und Mischkessel-Querschnitt [Ign13]
2.3.2.4.2 Schaufelkneter
Zwei Knetschaufeln drehen sich in einem der Schaufelform angepassten
Knettrog, was auch zu Trog- oder Muldenkneter als alternativen Bezeichnun-
gen führt. Die Schaufeln sind in ihrer Form den jeweiligen Anforderungen
angepasst. Meist besitzen sie eine hakenähnliche Form, greifen ineinander
und laufen dicht an der Trogwand entlang. Die Masse wird durch die Schau-
feln an den Knetsattel gepresst, dort geteilt und an anderer Stelle wieder
vereint, siehe Abbildung 2.11. Um die Stellung der Schaufeln zueinander
fortlaufend zu ändern, haben die Schaufeln leicht unterschiedliche Drehzah-
len [Ign13].
Die benötigte Knetzeit ist stark abhängig vom Einsatzgut. Obwohl sich für
hochviskose und zähe Massen teilweise Mischzeiten von bis zu einer Stunde
ergeben, gehört der Schaufelkneter zu den industriellen Standardanwendun-
gen, wie beispielsweise beim Kneten von Brotteig. Um die beim Kneten
auftretenden, großen Kräfte abzuschätzen, gilt als Faustregel für die Moto-
renauslegung [Ign13]:
1m3 Aufgabegut≈ 100kW Motorleistung (2.19)
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Abbildung 2.11 – Schaufelkneter [Ign13]
2.3.2.4.3 Mehrkammer-Knetsystem
Mehrkammer-Kneter sind eine Weiterentwicklung des Schaufelkneterprin-
zips. Sie vereinen die robuste und eher störungsresistente Bauweise der
Schaufelkneter mit dem Vorteil einer kontinuierlichen Förderung mittels
meist sechs aufeinanderfolgende Knetkammern, wie in Abbildung 2.12 dar-
gestellt.
Abbildung 2.12 – Mehrkammer-Knetsystem [Lan09]
Im Vergleich zu Extrudern ist die Verweilzeit und der Energieeintrag variabel
und damit unabhängig von der Anlagengeometrie. Der modulare Aufbau
ermöglicht einen anwendungsorientierten Einsatz, wie beispielsweise beim
Mischen von granulierten Kunststoffen mit Additiven [Lan09].
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2.3.2.4.4 Schneckenkneter
Zum kontinuierlichen Mischen viskoser Massen weist der Schneckenkneter
je nach Bauform eine oder zwei Schnecken auf. Bei einem Einschnecken-
kneter rotiert eine einzelne Schnecke in einem meist glatten, bereichsweise
konischen Gehäuse. Das eingetragene Aufgabegut wird von der sich drehen-
den Schnecke erfasst und in einer schraubenförmigen Bewegung in Rich-
tung Auslass befördert. Stromverteilungsleisten in den Zwischenräumen der
Schnecke drücken das zu mischende Gut in benachbarte Schneckengänge.
Zu einer intensiven Vermischung kommt es in der Knetzone, in welcher
sich meist nebeneinander angeordnete, abgeflachte dreieckige Knetscheiben
befinden, siehe Abbildung 2.13. Ein kleiner Teil des Guts der nicht von der
Schnecke erfasst wird, wird zwischen Schnecke und Gehäusewand durch
Schleppbewegung mit zur Austragsseite gefördert, wodurch ein zusätzlicher
Materialaustausch stattfindet [Ign13].
Abbildung 2.13 – Aufbau eines Schneckenkneters [Ign13]
Im Zweischneckenkneter sind zwei gleichsinnig rotierende Knetschnecken
mit ineinander greifenden Wellen und Knetsegmenten, welche wie auch beim
Einschneckenkneter das Knetgut stark vermischen.
2.3.2.4.5 Extruder
Wie auch beim Schneckenkneter wird das Mischgut durch Zwangsförderung
und Knetelemente homogenisiert. Der Unterschied liegt in dem sich meist
verengenden Kanal und sich verkleinernde Ganghöhen innerhalb der Schne-
cken. Dadurch erzeugt der Extruder ein kontinuierliches Druckgefälle über
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die ganze Anlagenlänge, wodurch ohne zusätzliche Verdichtung direkt in
Hochdruckbehälter gefördert werden kann [Sch95]. Abbildung 2.14 zeigt
beispielhaft die wichtigsten Baugruppen anhand eines Doppelschneckenex-
truders. Weitere unterschiedliche Bauformen werden in [Ben93], [Gre04]
und [Hen89] vorgestellt.
Abbildung 2.14 – Baugruppen in einem gegensinnig drehenden, parallelen Doppelschne-
ckenextruder (Werkbild: Reifenhäuser, Troisdorf) [Sch95]
2.3.3 Beschreibung der Mischgüte
Eine Mischung auf atomarer bzw. molekularer Ebene wird als homogenes
Gemisch bezeichnet, während in heterogenen Gemischen die Komponen-
ten noch in Tropfen- oder Partikelform vorliegen und somit noch teilweise
kumuliert sind. Die einfachste Methode zur Bewertung der Homogenität
ist das Ausstreichen der Proben und Beurteilung durch Augenschein. Diese
Methode ist jedoch ohne vergleichbare, objektive Kennzahl und damit rein
subjektiv [Kra03].
In Abbildung 2.15 sind unterschiedliche Mischzustände dargestellt. Die
ideale Homogenität (siehe b) ist nur erreichbar, wenn im Medium ordnen-
de Nahkräfte herrschen. Der Zustand in d) entspricht einer ungewollten
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Entmischung. Da die meisten technischen Mischprozesse zufällig ablaufen,
ist der bestmögliche Mischzustand der einer homogenen Zufallsmischung
(f). Tatsächlich erreicht wird dagegen meist nur ein realer Zwischenzustand
(e) [Kra03].
Abbildung 2.15 – Mögliche Mischungszustände [Kra03]
Die Homogenität der Mischung wird anhand von Stichproben beurteilt, die
nach Zufallskriterien ausgewählt werden. Bei einem Stichprobenumfang von
Z und den jeweils in der i-ten Stichprobe gemessenen Konzentration cA,i der

















Für Z→∞ spricht man beim Mittelwert c vom Erwartungswert. Da eine wie-
derholte Probenahme in der Regel zu anderen Mittelwerten und Streuungen
führt, sind c und σ2Z selbst Zufallsvariablen. Die Standardabweichung σZ hat
1 Wenn während des Mischens die eingewogenen Massenanteile der Mischgüter konstant
bleiben, entspricht der Mittelwert auch der Sollkonzentration
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die gleiche Dimension wie c, ist aber wie auch die empirische Varianz σ2Z
eine Funktion von der Mischgüte selbst, und daher kein absolutes Maß für
die Homogenität [Kra03].
Als relative Standardabweichung kann man σZ bzw. σ2Z auf den Zustand der
völligen Entmischung („Nullmischung“) beziehen.
σ20

= Anteil von A·(1− cA)2+Anteil von B·(0− cA)2
= cA ·(1− cA)2+(1− cA) ·(0− cA)2
= cA ·(1− cA)
(2.22)
Mit dieser relativen Standardabweichung wird nun der Mischungsgrad MG
und der Segregationsgrad SG definiert:
SG
= 1−MG=√σ2Zσ20 (2.23)
Der Wertebereich des Mischungsgrades MG geht hierbei von 0 (Nullmi-
schung) bis 1 (perfekt homogen). Während sich bei molekularen Mischungen
(z.B. eine Lösung von Zucker in Wasser) einer solchen perfekten Homo-
genität annähern, erreichen pulverige Feststoffmischungen maximal den
Zustand der idealen Zufallsmischung, mit binomial- oder normal-verteilten
cA,i-Werten [Kra03].
Die zeitliche Änderung des Mischgrades ist die Mischgeschwindigkeit wM,
die auch selbst wieder eine Funktion des momentanen Mischgrades ist:
wM = A ·(1−MG) (2.24)
Die Konstante A hängt hierbei von der Mischapparatur und den zu mischen-
den Stoffen ab [Hem04]. Häufig wird die Gleichung (2.24) auch in integrier-
ter Form verwendet:
MG = 1− e−A · t (2.25)
Zur Bestimmung der Mischgüte existieren eine Vielzahl experimenteller
Messmethoden, von denen aber nur die Probenahme eine quantitative Aussa-
ge zur Homogenität liefern kann. Hierbei wird dem Mischgut zu bestimmten
2.3 Grundlagen der Misch- und Rührtechnik 37
Zeitpunkten eine Probe entnommen und hinsichtlich physikalischer oder che-
mischer Eigenschaften analysiert. Über die Messung einer mit der Mischgüte
korrelierenden physikalischen Eigenschaft (z.B. Leitfähigkeit) lässt sich die
Homogenität auch über eine oder mehrere in das Mischgut ragende Sonden
(ggf. mit Tracer-Zugabe) messen [Kra03].
2.3.4 Energieeintrag bei rotierenden Mischern
Die eingetragene Energie E (in J) wird aus dem Leistungsverbrauch P (in
W) des Mischers und der Mischzeit tM berechnet:
E = P · tM (2.26)
Die Mischzeit tM kann entweder mittels der in Abschnitt 2.3.3 genannten
Methoden erfasst werden, oder aber sie wird mit der zeitlichen Abnahme des
bereits eingeführten Segregationsgrades (siehe Gleichung (2.23)) über
SG = e
−t
τ ∼ e−t ·n (2.27)
analytisch abgeschätzt. Hierbei ist τ ∼ 1n eine von der Mischorgan-Drehzahl
n abhängige Zeitkonstante, welche für rührende Mischorgane experimentell
bestimmt werden kann [Zog93].
Wegen der Vielzahl geometrischer und stofflicher Unterschiede ist keine ein-
heitliche analytische Beschreibung der Homogenisier-Charakteristik möglich.
Jedoch werden mittels Dimensionsanalyse und vereinfachenden geometri-
schen Annahmen einige Kennzahlen vorgeschlagen, (siehe [Boh04]), von
denen die im noch nachfolgenden Abschnitt 2.3.5.1 hergeleitete Newton-Zahl
Ne die bekannteste ist.
Die notwendige Motorenantriebsleistung PM setzt sich zusammen aus der
eigentlichen Mischleistung P, sämtlichen Leistungsverlusten PV, sowie der
Anfahrleistung PA:
PM = P+PV+PA (2.28)
Definiert man den Wirkungsgrad ξ als das Verhältnis der abgegebene Leis-
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so lässt sich Gleichung (2.28) umformen zu:
PM ·ξ = P+PA (2.30)
Der Leistungsverbrauch P kann entweder direkt gemessen, oder über die
Drehzahl n und das Torsionsdrehmoment MT der Abtriebswelle mittels
P = 2pi ·n MT (2.31)
berechnet werden [Kra03]. Beide Möglichkeiten werden nachfolgend kurz
diskutiert:
2.3.4.1 Messung des Torsionsdrehmoments der Abtriebswelle
Das Torsionsdrehmoment MT kann über die Verdrehung der Abtriebswelle
gemessen werden. Hierbei wird die Motorabtriebswelle mit dem Mischorgan
so verbunden, dass über eine zusätzliche Feder (siehe Abbildung 2.16(a))
die Tordierung zwischen den beiden Wellen erfasst und induktiv ausgewer-
tet werden kann. Alternativ kann auch die Wellenverformung über lokal
angebrachte Dehnmessstreifen direkt gemessen und unter Kenntnis der Ma-
terialgrößen in das dazugehörige Torsionsdrehmoment MT überführt werden,
siehe Abbildung 2.16(b).
Der Vorteil solcher Messsysteme liegt in der Ausschließbarkeit von elek-
trischen und mechanischen Verlusten im Antriebsstrang. Die Montage und
Kalibrierung ist jedoch sehr aufwändig.
2.3.4.2 Messung der Motorleistung




3·U · I ·cos(ϕ) (2.32)
berechnet werden. Die alleinige Messung von Strom und Spannung ist sehr
ungenau, weil sich der Phasenwinkel cos(ϕ) deutlich von dem auf dem Mo-
tortypenschild angegebenen Wert unterscheiden kann [Kra03]. Über moderne
Frequenzumformer können die Momentanwerte jedoch mit hoher Abtastra-
te erfasst werden, wobei allerdings immer noch erhebliche elektrische und
mechanische Verluste mit inbegriffen sind.
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(a) Messfeder bei drehelas-
tischem Antrieb
(b) Messung der Torsion direkt auf der Welle (links) oder über
eingeflanschte Segmente (rechts)
Abbildung 2.16 – Messung des Torsionsdrehmoments MT der Abtriebswelle [Kra03]
2.3.5 Rührtechnik
Wie bereits in Abschnitt 2.3.2.3 erwähnt, werden Apparate mit rotierenden
Mischwerkzeugen in feststehenden Behältern als Rührer bezeichnet. Eine
weitere Abgrenzung des Rührens vom Mischen ist, dass das Rühren ein
Mischvorgang mit einer flüssigen Hauptphase ist. Hieraus leiten sich die
Mischaufgaben Suspendieren, Emulgieren und Begasen als mögliche Ver-
einigungsprozesse ab, welche mit einem Rührwerk bewerkstelligt werden
können.
Je nach Rührgutviskosität resultieren hieraus sehr unterschiedliche Rühr-
werkzeuge, von welchen in Abbildung 2.17 eine Auswahl gebräuchlicher
Rührertypen vorgestellt wird.
2.3.5.1 Leistungscharakteristik von Rührprozessen
In Analogie zur Umströmung eines einzelnen Partikels lässt sich die Wider-
standskraft FW auf ein einzelnes Rührblatt beschreiben als:
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Abbildung 2.17 – Unterteilung der gebräuchlichen Rührertypen nach der hauptsächlich
bewirkten Flüssigkeitsströmung und nach dem Viskositätsbereich [Zlo99]
Mit der charakteristische Rührerdimension d und der Drehzahl n, sowie den
Proportionalitäten v∼ d ·n und A∼ d2 ergibt sich:
P = const.(FW,cw) ·ρn3d5. (2.35)
Infolge des komplexen Zusammenhangs von Strömung mit Rührerform,
Füllstand etc. gibt es für cw und FW keine analoge allgemeingültige Theo-
rie. Daher wird im Sinne der Ähnlichkeitsbetrachtung die dimensionslose
mit dem zunächst noch unbekannten Widerstandsbeiwert cw, der mittleren
Umfangsgeschwindigkeit v und der angeströmten Fläche des Rührerblattes A
[Zog93]. In der Praxis ist meist die zu cw proportionale Leistungsaufnahme
P interessanter:
P = FW ·
Weg
Zeit
= FW ·Umfangsgeschwindigkeit. (2.34)
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Da die Newtonzahl Ne somit das Verhältnis zwischen Widerstandskraft zu
Fließkraft beschreibt, wird der Nenner von Gleichung (2.36) auch als hydrau-
lische Leistung bezeichnet. Ähnlich wie cw ist auch die Newtonzahl Ne eine
Funktion der bereits eingeführten Reynoldszahl Re (vergleiche Gleichung
(2.16) in Abschnitt 2.3.1), welche zur Beschreibung der Prozess- und Strö-
mungsverhältnisse um das Rührorgan herum dient. Darüber hinaus hängt die
Newtonzahl Ne bei höheren Drehzahlen von der ebenfalls dimensionslosen









Hierbei ist c die charakteristische Strömungsgeschwindigkeit, L die charakte-
ristische Länge (in diesem Fall also d) und g die Schwerebeschleunigung.
Je nach Rührgeometrie und Rührertyp ergeben sich für die Newtonzahl Ne
unterschiedliche Berechnungsvorschläge, die zumeist auf experimentellen
Untersuchungen beruhen. Häufig werden die Ne- und ReR-Kennzahlen ins
Verhältnis zueinander gesetzt, wie es zum Beispiel Abbildung 2.18 zu ent-
nehmen ist.
Ein solcher Berechnungsvorschlag wurde beispielsweise für den bei hochvis-
kosen Medien eingesetzten Wendelrührer gefunden:






Als effiziente Bauart wird ein Durchmesserverhältnis von D/d = 1,05, so-
wie eine Wendelganganzahl von z = 2 und eine Wendelsteigung von s = 1
empfohlen [Kra03].
Neben dem Leistungseintrag ist häufig die Rührzeit θ von großem Interesse,
weswegen mit der dimensionslosen Homogenisierzeit nθ eine weitere Kenn-
zahl eingeführt wird. Durch Multiplizieren mit der Drehzahl n ergibt sich zur
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Abbildung 2.18 – Leistungscharakteristiken von verschiedenen Rührertypen [Zlo99]
Der Wendelrührer zeigt hierbei einen sehr flachen bis hin zu näherungs-
weise Re-unabhängigen Verlauf. Dies bedeutet, dass zur Homogenisierung
fast immer die gleiche Anzahl an Umdrehungen N benötigt wird, unabhän-
gig von Einsatzstoff und Drehzahl n. Für die Berechnung einer solchen
Homogenisierungs- bzw. Mischzeit tM wurde folgender Zusammenhang
gefunden [Kra03]:





Die Gleichungen (2.38) und (2.39) sind gültig für das chargenweise Einmi-
schen von separaten, homogenen Einsatzstoffen. Die Homogenisierung aus
Veranschaulichung die Anzahl der Rührerumdrehungen N, welche zum Errei-
chen der Zielhomogenität erforderlich ist. Abbildung 2.19 zeigt den Einfluss
verschiedener Rührertypen auf die dimensionslose Durchmischungskennzahl
n · tM als Funktion der Reynoldszahl.
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Abbildung 2.19 – Mischzeitcharakteristiken einiger Rührertypen [Sti09]
abgesetzten Suspensionen ist hiervon ausgenommen und wird im nachfol-
genden Abschnitt 2.3.5.2 diskutiert.
Wenn die in der Reynoldszahl Re enthaltene Viskosität η nicht-Newton’sches
Verhalten zeigt, muss eine für den Mischprozess repräsentative Viskosität
ηrepr berechnet werden, welche sich aus der repräsentativen Scherrate γ˙repr
und der Drehzahl n ableitet [Met57]:
γ˙repr. = k ·n (2.40)
Die Metzner-Otto Konstante k ist für jeweils geometrisch ähnliche Rührer
gültig und beträgt beispielsweise für den Wendelrührer k = 30 [Kne83].
Für hochbeladene Suspensionen mit bis zu 30vol.-% Feststoffkonzentration
ist hinsichtlich der Suspensionsviskosität ebenfalls eine Modifikation nötig.
Wie bereits in Abschnitt 2.2 vorgestellt, muss ein relativer Viskositätskoeffi-
zient ηr bestimmt werden: Die hierfür nachfolgend vorgestellte Gleichung
(2.41) ist hierbei auch gültig für eine ungleichmäßige Konzentrationsvertei-
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lung sphärischer Partikel im Rührtank [Pas83]:
ηr, Pasquali = 1+2,5cv+10,06c2v+0,00273e
16,6cv (2.41)
2.3.5.2 Anfahrleistung zum Aufwirbeln
abgesetzter Feststoffsedimente
Wenn der Rührer in das Sediment einer Suspension hineinragt, ist ein deutlich
höheres Anfahrmoment zu erwarten, wie es qualitativ in Abbildung 2.20
gezeigt ist.
Abbildung 2.20 – Drehmoment beim Anfahren aus abgesetzter Suspension [Kra03]
Zur Beurteilung des Homogenisierungsfortschritts existieren eine Reihe von
experimentellen Methoden, von denen sich bei hinreichend niedriger Rührgut-
viskosität das 90%-Kriterium und das 1s-Kriterium etabliert haben. Ersteres
besagt, dass sich über der durchmischten Suspension eine Schicht aus nahezu
reiner Flüssigkeit befindet, die 10% der Gesamtfüllhöhe ausmacht. Beim
1s-Kriterium darf kein Partikel länger als eine Sekunde am Behälterboden
verweilen. Beide Methoden können beispielsweise mit optischen oder radio-
metrischen Messungen während des Aufrührens realisiert werden.
Das beim Anfahren stoßartig beanspruchte Sediment kann anfangs als Fest-
körper betrachtet werden, der sich zunächst elastisch verformt und nach
Überschreiten von Beanspruchungsgrenzen plastisch fließt, was mit einer
Volumenausdehnung einhergeht. Anders als bei trockenen Schüttgütern sorgt
jedoch die Flüssigkeit noch zusätzlich für eine kapillare Reibung zwischen
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den Partikeln, wodurch das Anfahrdrehmoment eine Größenordnung größer
sein kann, als das stationäre Drehmoment. Bereits nach 1s ist das maximale
Anzugsmoment überwunden und nach weiteren 3s ist eine grobe Anglei-
chung an das stationäre Drehmoment eingetreten [Mül83].
Zur Strömungsbeschreibung während des Anfahrens aus Feststoffschüttun-
gen der Dichte ρS wird die in Gleichung (2.16) eingeführte Rühr-Reynolds-








Hierauf aufbauend wird zur Beschreibung des Anfahrens aus abgesetzten
Suspensionen neben dem Feststoff zusätzlich auch die zu bewegende Fluid-
masse unter dem Einfluss der Erdbeschleunigung g über die Dichte ρF, sowie

















mit einer stoffabhängigen Variablen ξ vorgeschlagen wird.
2.3.6 Skalierbarkeit von Mischprozessen
Ein Scale-Up des Mischervolumens V hat ein Ansteigen im Leistungsver-
brauch P zur Folge, der mit dimensionsanalytischen Überlegungen abge-
schätzt werden kann. Da allerdings häufig zu viele Einflussgrößen vorliegen,
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ergibt sich für komplexe Mischsysteme die Notwendigkeit für modellhafte
Maßstabsübertragungen, die auf Laborerfahrungen beruhen.
Abbildung 2.21 zeigt, wie sich ausgehend von einer Laborausführung der
volumenspezifische Leistungseintrag (P/V ) bei unterschiedlichen Mischauf-
gaben entwickelt.
Abbildung 2.21 – Volumenspezifischer Leistungseintrag (P/V ) als Funktion des Mi-
schervolumens [Kra03]
Für den in dieser Arbeit relevanten Fall des Suspendierens kann festgehal-
ten werden, dass mit konstanter Umfangsgeschwindigkeit u = pidn gleiche
Suspendierzustände erreicht werden [Kra03]. Der volumenbezogene Leis-
tungseintrag folgt überdies im Bereich 1 < V < 1000 dem Potenzgesetz
P
V
∼V (− 13 ), (2.46)
wobei V hierbei für das auf den Labormaßstab normierte Mischervolumen
steht.
Eine noch konservativere Abschätzung ist das Büche-Theorem, nach dem
die volumenspezifische Leistung (P/V ) = konstant gehalten wird. Unter der
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Bedingung der geometrischen Ähnlichkeit2 muss jedoch nach wie vor davon
ausgegangen werden, dass sich alle verfahrenstechnisch relevanten Parameter
ändern [Kra03].
Wenn beim Scale-Up geometrische Ähnlichkeiten eingehalten werden, so
können mittels einer Dimensionsanalyse Kennzahlen zur Maßstabsübertra-
gung abgeleitet werden. In Abschnitt 2.3.5.1 wurde mit der Newton-Zahl
Ne in Gleichung (2.36) eine solche Kennzahl bereits eingeführt, welche für
rotierende Rührorgane geeignet ist.
Für die Maßstabsübertragung anderer Apparate existieren wegen zu vieler
Einflussfaktoren häufig keine Kennzahlen, jedoch können unter der Bedin-
gung der geometrischen Ähnlichkeit Skalierungsgleichungen aufgestellt wer-
den. Beispielsweise werden für Extrusionsprozesse zwei Gleichungen für
das Hochskalieren des Durchsatzes m˙ und der spezifischen Antriebsleistung












·η · ¯˙γ2 (2.48)
Hierbei ist die spezifische Antriebsleistung p nach dem Büche-Theorem kon-
stant, und damit maßstabsunabhängig. Aufgrund geometrischer Ähnlichkei-
ten (gleicher Füllgrad (jeweils zu 1 angenommen), konstantes L/D-Verhältnis)
kann hierbei in der Regel eine konstante Verweilzeit t¯ (normiert auf die Län-






2 beispielsweise ein konstantes Verhältnis von Durchmesser zu Höhe
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2.4 Sedimentation in Suspensionen
In einer Mischung aus einem Fluid und fein darin verteilten Festkörpern
kann sich unter Wirkung der Schwerkraft eine Phasentrennung einstellen.
Die Feststoffpartikel sinken in Folge der höheren Dichte ab und bilden ein
festkörperähnliches Sediment. Die darüber liegende Flüssigkeit wird als
Dekantat bezeichnet [Zog93].
Wichtige Einflussgrößen bei der Partikelbewegung in einer ruhenden Flüs-
sigkeit im Schwerefeld sind die Viskosität und Dichte des Fluids, sowie die
Partikeldichte und -form. Für hochbeladene Suspensionen ist insbesondere
die Partikelkonzentration, sowie die Wechselwirkungen zwischen den Parti-
keln von großer Bedeutung. Zudem müssen strömungstechnische als auch
thermodynamische Randbedingungen berücksichtigt werden [Sal07].
Um das Sedimentationsverhalten hochbeladener Suspensionen verstehen zu
können, wird nachfolgend zunächst das Absetzverhalten eines Einzelparti-
kels eingeführt. Danach wird auf das Sinkverhalten von höher-beladenen
Suspensionen eingegangen.
Unter der Annahme eines kugelförmigen Partikels kann für hinreichend
kleine Reynoldszahlen (Stokesbereich: Re 1) eine stationäre Sedimentati-






Diese Berechnungsvorschrift ist allerdings nur gültig für Feststoffvolumen-
konzentrationen von unter 1%, weswegen in den nachfolgenden Abschnitten
auf höher beladene Suspensionen eingegangen wird.






berechnet, wobei die Teilchengrößen dV und dS die Kugeläquivalenzdurch-
messer für eine Kugel gleichen Volumens V bzw. gleicher Oberfläche S
darstellen [Luc04].
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2.4.1 Sedimentation höher beladener
Suspensionen ohne Flockung
Sind die Haftkräfte zwischen Partikeln kleiner als Massen- und Druckkräfte,
so tritt in diesen Partikelschwärmen keine Flockung auf [Bra73]. Beim Ab-
sinken zieht ein Partikel ein kleines Flüssigkeitsvolumen mit sich, wobei aus
Kontinuitätsgründen ein ebenso kleines Flüssigkeitsvolumen auch wieder auf-
steigen muss. Aufgrund dieser Wechselwirkungen kann die Sinkgeschwindig-
keit ab einer Volumenkonzentration von cV > 2% nicht mehr nach Gleichung
(2.50) bestimmt werden, weswegen die Schwarmsinkgeschwindigkeit wss
eingeführt wird. Diese hängt in erster Linie von der Volumenkonzentration
cV ab, und der Partikeldurchmesser verliert an Bedeutung.
Im Bereich 2% ≤ cV ≤ 10% reißen größere, und damit schneller sedimen-
tierende Partikel die kleineren Teilchen mit, und erhöhen somit die mittlere
Sedimentationsgeschwindigkeit wss. Ab Konzentrationen cV > 10% redu-
ziert sich die Schwarmsinkgeschwindigkeit wss wesentlich gegenüber der
Einzelkornsinkgeschwindigkeit, aufgrund des der Partikelbewegung entge-
gengerichteten Flüssigkeitsvolumenstroms [Bic97].
Zur Berechnung der Schwarmsinkgeschwindigkeit wss existieren mehrere
Modelle, welche sich in drei hydrodynamische Betrachtungen aufteilen lassen
[Sch03]:
1. Die Suspension wird als Kontinuum aufgefasst, wobei dessen Dichte
und Viskosität eine Funktion der Feststoffkonzentration ist. Damit sind
die vorher genannten Formeln weiter gültig und die Parameter müssen
durch die Kontinuumseigenschaften (Suspensionsdichte, -viskosität)
statt der Fluideigenschaften ersetzt werden.
2. Der Feststoff wird als durchströmte Partikelschüttung aufgefasst.
Zur Berechnung muss hier ein geeignetes Durchströmungsmodell ge-
wählt werden. Ein Beispiel hierfür wären Gleichungen nach Darcy
oder Carman-Kozeny (siehe [Sti09], S.146ff).
3. Die Suspension wird als Zweiphasensystem mit den Eigenschaften
der einzelnen Phasen behandelt. In diesem Fall müssen verschiedene
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Wechselwirkungseffekte (z.B. Schwarmturbulenz, Gegenströmung)
berücksichtigt werden.
Das bekannteste Beispiel für die Betrachtung der Suspension als Kontinuum
ist das empirische Modell nach Richardson und Zaki [Ric54]: Unter der
Annahme kugelförmiger Partikel wird die Schwarmsinkgeschwindigkeit wss
über die volumetrische Beladung cV zur Sedimentationsgeschwindigkeit ws
eines einzelnen Partikels nach Stokes wie folgt in Relation gesetzt:
wss
ws
= (1− cV)α(Re) (2.52)
Hierbei ist der Exponent α(Re) ein experimentell ermittelteter Koeffizient als
Funktion der Reynoldszahl, der im interessierenden Fall den konstanten Wert
α(Re) = 4,65 annimmt [Sti97]. Die Anwendung dieser Beziehung ist bis zu
Volumenkonzentration von cV = 30% gültig und setzt eine Suspension ohne
Flockung voraus, welche im nächsten Abschnitt eingeführt wird. Weitere
Beispiele für die Modellierung der Suspension als Kontinuum weichen von
Gleichung (2.52) leicht ab ([Ste44], [Zeh85]), basieren jedoch alle auf der
Überlegung, dass sich die Schwarmsinkgeschwindigkeit wss mit steigender
volumetrischer Beladung cV reduziert (für Re < 0,2 und cV ≤ 30vol.-%)
Für die Betrachtung der ungeflockten Suspension als Zweiphasensystem wird
exemplarisch ein Modell von [Bra73] vorgestellt, welches für Feststoffkon-
zentrationen im Bereich 5%≤ cV ≤ 60% bei kleinen Reynoldszahlen gültig
ist. Hierbei wird die von den absinkenden Partikeln verursachte Schwarmtur-
bulenz als Faktor kT zusammengefasst, welcher mit dem Term kG als Faktor













2− 12︸ ︷︷ ︸
kT
(2.53)
Eine alternative Sichtweise ist die differentielle Betrachtung von horizon-
talen Schichten gleicher Konzentration, welche sich mit fortschreitender
Sedimentation aufwärts bewegen [Kyn52].
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2.4.2 Absinken von geflockten Suspensionen
Sehr feinkörnige Partikel und Partikel, die sich in ihrer Dichte nur wenig vom
Fluid unterscheiden, sedimentieren nur sehr langsam. Wenn solche Partikel
zu sogenannten „Flocken“ agglomerieren, sinken sie gemeinsam als größeres
Gebilde oder Cluster schneller ab. Weder die Größe noch die Dichte dieser
Flocken sind vorherbestimmbar, sie beeinflussen sich gegenseitig und stellen
selbst sowohl umströmte als auch durchströmte Systeme dar. Deshalb ist
das Absinken geflockter Suspensionen nicht so einfach vorausberechenbar.
Es existieren jedoch Untersuchungen, nach denen die Sedimentation mit
partiellen Differentialgleichungen simuliert wird [Gar04].
In Absetzversuchen stellt sich bei geflockten Suspensionen die Zonense-
dimentation ein, bei der sich zunächst von oben nach unten zunehmend
eine Zone mit klarer Flüssigkeit (1) bildet. Am Boden komprimiert sich der
Feststoff zu einer stärker werdenden Schlammschicht (3). Die dazwischen
befindliche Suspension (2) bildet scharfe Phasengrenzen, die sich mit der
Zeit verschieben. Mit fortschreitender Sedimentation stellt sich unten ein
verdichtetes Sediment (4) ein. Die entsprechenden Standbilder eines solchen
Absetzversuches sind in Abbildung 2.22 illustriert [Sti97].
Abbildung 2.22 – Zonensedimentation [Sti97]: (1) Klarflüssigkeitszone, (2) Sedimentati-
onszone, (3) Kompressionszone, (4) verdichtetes Sediment
Wenn die Phase mit der ursprünglichen Suspension (2) verschwindet, ist der
sogenannte Kompressionspunkt (Ko) erreicht, nach welchem das weitere
Absetzen deutlich langsamer erfolgt, wie man auch den zusammenfassenden
zeitlichen Konzentrationsverläufen aus Abbildung 2.23 entnehmen kann
[Sti97].
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Abbildung 2.23 – Zeitlicher Verlauf der Zonensedimentation [Sti97] mit Kompressions-
punkt Ko
In der praktischen Anwendung wird wegen der einfachen Detektion die Sink-
geschwindigkeit über die Änderungen der Klarflüssigkeitsgrenzen zwischen
den Zonen (1) und (2) gemessen. Bis zum Kompressionspunkt Ko wird oft
ein linares Verhalten beobachtet, welches ebenfalls nach der Gleichung von
Richardson-Zaki (2.52) berechnet werden kann. Sowohl bei der nach (2.52)
berechenbaren Schwarmsedimentation als auch bei der Zonensedimentation
spielen die Größe, Dichte und Form der Partikel eine untergeordnete Rolle.
Der entscheidende Parameter ist die volumetrische Partikelbeladung cV.
3 Eingesetzte Messmethoden und
Vorstellung der untersuchten Apparate
In diesem Kapitel werden die eingesetzten Messmethoden zur Charakterisie-
rung der Pyrolyseprodukte sowie die verwendeten Misch- und Rührapparate
vorgestellt. Zur Produktcharakterisierung zählt hierbei die Bestimmung der
Kokspartikelform und Schüttgutporosität, sowie die Viskositätsmessung al-
ler fließfähigen Produkte. Darauf aufbauend werden alle Einsatzstoffe auf
ihre Brennwerte hin untersucht. Für die Erfassung der Feststoffkonzentra-
tion als Funktion der Höhe wird ein eigener Sedimentations-Messapparat
entwickelt, der auf der höhenabhängigen Probenahme und anschließender
Feststofffiltration basiert.
Der Vergleich verschiedener Mischapparate erfolgt mit zwei Kolloidmischern,
zwei Extrudern und einem Inline-Homogenisator, wobei zur Untersuchung
des Einflusses der Partikelgröße auch eine zusätzliche Exzenterschwingmüh-
le zum Einsatz kommt. Für das Homogenhalten von Suspensionen werden
verschiedene Rührapparate und -organe, sowie eine Exzenterschneckenpum-
pe vorgestellt.
3.1 Messtechnik zur Charakterisierung
von Pyrolysekoksen
Zur Bestimmung des Schüttguthohlvolumens kommt das am Institut für
funktionelle Grenzflächen (IFG) des KIT verwendete Quecksilberporosime-
ter „PASCAL 440“ des Herstellers Thermo Fisher Scientific Inc., Waltham,
Massachusetts, USA mit einem Porengrößenmessbereich von 36nm bis 15µm
zum Einsatz. Eine pyknometrische Untersuchung zur Berücksichtigung der
Mikroporen (2nm≤ d) wurde auch in Erwägung gezogen. Allerdings ergab
eine Voruntersuchung (Helium-Porosimetrie) mit Strohkoks für die Poren-
größen d ≤ 300nm ein Porenvolumen von nur vMikroporen = 0,03cm3/g, was
verglichen mit dem später noch ermittelteten Schüttguthohlvolumen weniger
als 1% ausmacht.
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Der Aschegehalt (auch Mineralanteil oder Anorganikanteil) von Koksproben
wird durch Verbrennung bei 815 ◦C bestimmt.
Von der Vielzahl an Messmethoden [Sti09] zur Bestimmung der Partikelgrö-
ße wird das abbildende Verfahren ausgewählt, da dies die einzige Methode ist,
um die reale Geometrie einzelner Partikel zu erfassen [All90]. Hierbei werden
einzelne Partikel anhand (meist vergrößerter) photographischer Aufnahmen
vermessen, wobei verschiedene Parameter wie maximale Ausdehnung dMF
(Max-Feret-Durchmesser), Projektionsumfang UProj oder Projektionsfläche
AProj analysiert werden.
Beim Durchfluss einer stark verdünnten Partikelsuspension durch eine Foto-
zelle, richten sich längliche Partikel tendenziell in Strömungsrichtung aus,
und plättchenförmige Partikel zeigen auf dem Objektträger eines Mikroskops
in der Regel ihre größte Projektionsfläche. Verfahrensbedingt werden die
Partikel also in genau der Orientierung mit dem größten Informationsgehalt
abgebildet, allerdings ist eine direkte Aussage über die exakte räumliche Aus-
dehnung von Partikeln aufgrund der zweidimensionalen Projektionsebene
nicht möglich. Zur Minimierung der statistischen Fehler muss außerdem eine
repräsentative und ausreichend große Partikelmenge des Gesamtkollektivs
analysiert werden, was aber dank rechnergestützter Partikel-Identifikation
und -Analyse sowie numerischer Datenverarbeitung kein Problem darstellt.
Die starke Verdünnung ist notwendig, damit es nicht zu Überlagerungen
zweier Partikel kommt, welche dann als Einzelpartikel ausgemessen werden
würden. Um stabile Agglomerate vor der Aufnahme zu vermeiden, wurde die
stark verdünnte Suspension vorher noch zusätzlich mit einem Ultraschallstab
(UP200S, 200W, 24kHz,96J/ml, Hielscher GmbH, Teltow) behandelt. Der
Einfluss der Ultraschallbehandlung auf die Partikelgrößenverteilung wurde
in einer Diplomarbeit systematisch nachgewiesen [Pan11].
Zur dynamischen Bildanalyse der eingesetzten Kokspartikel kommt der XPT-
C Particle Analyser der Firma PS Prozesstechnik GmbH, Basel zum Einsatz,
siehe Abbildung 3.1. Die stark verdünnte Partikelsuspension wird durch
eine von einer Lichtquelle bestrahlten Fotozelle gepumpt. Eine gegenüber-
liegende Kamera erfasst wie in Abbildung 3.1b schematisch dargestellt die
Partikelschatten.
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Abbildung 3.1 – (a) XPT-C Particle Analyser mit (b) Prinzipskizze
Die in Grauwerten (0 bis 255) aufgenommenen Bilder werden an die Be-
triebssoftware gesendet und den eingegebenen Vorgaben und Einstellungen
entsprechend in Echtzeit analysiert. Die Bildrate hängt hauptsächlich von
der Rechenleistung des verwendeten Rechners ab und darf ein Maximum
nicht überschreiten, um Doppelmessungen einzelner Partikel zu verhindern.
Von den zur Verfügung stehenden Analysemodi werden der Single- und der
Scatter Measurement-Modus verwendet.
Im Single Measurement-Modus werden Partikel grundsätzlich wie Kugeln be-
handelt, wodurch keine Aussagen zur Partikelform getroffen werden können.
Es wird im Vorfeld ein Kugel-Äquivalenzdurchmesser, die Partikelklasse
sowie die Gewichtung r (siehe Abschnitt 2.1.1) festgelegt, sodass während
der Messung direkt eine Partikelgrößenverteilung erstellt werden kann. Da
die Partikel nur hinsichtlich ihres Äquivalenzdurchmessers analysiert und
kategorisiert werden, kann mit einer Rate von ungefähr fünf ausgewerteten
Bildern (Frames) pro Sekunde gearbeitet werden.
Beim Scatter Measurement wird jeder der 20 verfügbaren Messwerte (siehe
Betriebsanleitung [Sch12a]) gemessen und protokolliert, was den numeri-
schen Aufwand stark erhöht. Die Framerate ist variabel, sie sinkt von anfangs
fünf Bilder pro Sekunde kontinuierlich ab mit der Anzahl aufgezeichneter
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Partikel1. Über die so erfassten Partikelabmessungen lassen sich beliebi-
ge Formfaktoren, aber natürlich auch einfache Partikelgrößenverteilungen
ableiten.
3.2 Messung von rheologischen Größen
In Rheometern mit zylindrischen Spindeln tritt bei der Vermessung von
Suspensionen häufig eine Partikelsedimentation bzw. Phasenabscheidungen
oder Wandgleiten (siehe Abschnitt 2.2) auf, weswegen mit der in Abbildung
3.2(b) gezeigten Helix-Spindel ein spiralförmiges Messsystem zum Einsatz
kommt.
Da die Bestimmung absoluter Viskositäten allerdings nur mit Hilfe von Mess-
anordnungen mit definierten Scherbedingungen möglich ist (wie dies z.B.
durch die Verwendung der in Abbildung 3.2(a) gezeigten Zylinderspindel),
müssen bei davon abweichenden Messsystemen (z.B. spiralförmiger Mess-
anordnungen) die darüber ermittelten Viskositätswerte den absoluten Werten
mit Hilfe eines Korrekturfaktors angenähert werden.
Für alle Messungen wurde das luftgelagerte Modular Compact Rotations-
rheometer MCR 102 der Firma Anton Paar mit den beiden in Abbildung 3.2
gezeigten Spindelsystemen verwendet, mit denen die dynamische Viskosität
η eines Fluids ermittelt werden kann.
Als Kontrollstandard für die rheologischen Messungen kommen verschiedene
Silikonöle der Firma Brookfield zum Einsatz, deren Viskositätswerte im Grö-
ßenordnungsbereich der zu erwartenden Viskositäten der zu analysierenden
Suspensionsproben liegen. Das für die Drehbewegung nötige Helixspin-
deldrehmoment unterscheidet sich vom Zylinderspindeldrehmoment laut
Herstellersoftware um den Faktor 90,7, aber eigene Vergleichsmessungen
mit den in Abbildung 3.2 gezeigten Spindeln ergeben einen mittleren Kor-
rekturfaktor von 88. Die ermittelten Viskositätswerte stimmen bei niederen
Drehzahlen nach Faktoranpassung zwischen Helix- und Spindelmesssystem
im Rahmen einer Messungenauigkeit von ≤ 7% überein. Allerdings weichen
für Drehzahlen von n = 100min−1 und größer die faktorkorrigierten Werte
1 nach 5000 Partikeln lag die Aufzeichnungsrate bei etwa 0,4 Bildern pro Sekunde







Abbildung 3.2 – Spindelsysteme für Rotationsrheometer der Firma Anton Paar
der Helixspindel z.T. um über 100% von den ermittelten Absolutwerten der
Zylinderspindel ab, da insbesondere bei höheren Temperaturen und Dreh-
zahlen turbulentes Verhalten auftritt. Aus diesem Grund wird für Vergleiche
verschiedener Suspensionen untereinander eine Drehzahl von n = 50min−1
festgelegt.
Bei Verwendung der 26,665mm-breiten Helixspindel ist die Scherrate im
28,92mm-breiten Messbecher nicht eindeutig definiert, weswegen auf ei-
ne Umrechnung verzichtet wird und die Viskositätswerte als Funktion der
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Drehzahl angegeben werden. Bei nicht-Newton’schen Medien kann somit
kein Scherraten-abhängiges Fließgesetz ermittelt werden, jedoch sind qualita-
tiv vergleichende Aussagen möglich, welche - wenn nicht anders angegeben
- bei einer konstanten Drehzahl von n = 50min−1 bestimmt werden.
3.3 Brennwertbestimmung
Die bei der Verbrennung und abschließender Abkühlung auf 25 ◦C freiwer-
dende spezifische Wärmemenge wird als Brennwert, oder auch als oberer
Heizwert (HHV, englisch für Higher Heating Value) bezeichnet. Der untere
Heizwert ist um den Betrag der Verdampfungsenthalpie des bei der Verbren-
nung erzeugten Wassers niedriger als der obere Heizwert.
Für die Bestimmung der Brennwerte der zu untersuchenden Pyrolyseprodukte
kommt für stark kohlenstoffhaltige Substanzen das nachfolgend vorgestellte
Bombenkalorimeter zum Einsatz. Bei zu großem Wassergehalt kann jedoch
keine experimentelle Brennwertmessung erfolgen, da der Brennstoff nicht
gezündet werden kann. Daher wird in Abschnitt 3.3.2 eine rechnerische
Methode zur Brennwertbestimmung vorgestellt.
3.3.1 Brennwertmessung mit einem Bombenkalorimeter
Zur Brennwertbestimmung wird die zu untersuchende Substanz in einem ge-
schlossenen Gefäß („Bombe“) zur Reaktion gebracht. Dieses Gefäß befindet
sich wie in Abbildung 3.3 skizziert, in einem nach außen adiabaten Was-
serbad. Nach vollständiger Verbrennung und Abkühlung der Produkte kann
über die Temperaturerhöhung des Wassers die eingetragene Wärmemenge
bestimmt, und damit der Brennwert gemessen werden [Atk13].
Die Brennwertmessungen der Pyrolysekokse, sowie der organischen Kon-
densate („Schwelteer“) werden mit dem Bombenkalorimeter C5000 control
der Firma IKA GmbH durchgeführt. Mehrfachbestimmungen ergaben eine
maximale Abweichung von 2%; der Messfehler ist somit vernachlässigbar,
verglichen mit den Schwankungen aufgrund der Heterogenität der eingesetz-
ten Biomasse.
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Abbildung 3.3 – Schematische Darstellung eines Bombenkalorimeters zur Brennwert-
messung [Atk13]
3.3.2 Rechnerische Brennwertbestimmung
Zur rechnerischen Brennwertbestimmung stark wasserhaltiger organischer
Substanzen hat sich die nachfolgende Channiwala-Gleichung [Cha02] eta-
bliert:
HHV = 0,3491C+1,1783H +0,1005S−0,1034O−0,0151N−0,0211cA (3.1)
Hierin stehen C, H, O, N, S für den massenprozentualen Anteil der chemi-
schen Elemente Kohlenstoff, Wasserstoff, Sauerstoff, Stickstoff und Schwefel,
sowie cA für den Aschegehalt, jeweils bezogen auf die trockene Substanz.
Die Gültigkeitsbereiche dieser Gleichung sind in [Cha02] aufgeführt, und
werden im Rahmen der untersuchten Pyrolyseprodukte auch eingehalten.
Für die Brennwertbestimmung der wässrigen Pyrolysekondensate („Schwel-
wasser“) sowie der ebenfalls stark wasserhaltigen Leichtfraktion des Schwel-
teers wird zunächst angenommen, dass die Anteile von Schwefel, Stickstoff
und Asche vernachlässigt werden können. Der Wassergehalt (in m.-%) wird
über das Karl-Fischer-Verfahren bestimmt.
Die verbleibenden Variablen C,H,O können durch Aufstellen und Lösen
eines linearen Gleichungssystems bestimmt werden, welches auf den zusätz-
lichen Messungen der TOC- und CSB-Werte basiert (TOC: „total organic
carbon“, englisch für: gesamter organischer Kohlenstoff, CSB: Chemischer
Sauerstoffbedarf).
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3.4 Bestimmung der Feststoffkonzentration
von Suspensionen
Zur Bestimmung der Feststoffkonzentration in Suspensionen wird der Fest-
stoff wie nachfolgend vorgestellt abfiltriert. Zudem werden weitere unter-
suchte Methoden zur Feststoffbestimmung vorgestellt, wobei zwischen der
Massenkonzentration und der Volumenkonzentration unterschieden werden
muss.
3.4.1 Bestimmung der Feststoffkonzentration
durch Filtration
Die in den Kokssuspensionen enthaltenen schwerflüchtigen organischen
Bestandteile weisen Siedetemperaturen auf, die deutlich über den Zündtem-
peraturen des Kokspulvers liegen, weswegen eine reine Verdampfung zur
Bestimmung der Feststoffkonzentration ausgeschlossen werden muss.
Aus diesem Grund wird die Suspension mit etwa der zehnfachen Menge
an Ethanol als Lösemittel verdünnt und dann filtriert, wie in Abbildung 3.4
dargestellt. Hierdurch sind nach der Filtration die Partikelzwischenräume
und -poren weitestgehend nur mit Ethanol gefüllt, wonach die Probe dank der
niedrigen Siedetemperatur des Ethanols problemlos im Ofen bei etwa 100 ◦C
getrocknet werden kann. Sollten noch restliche organische Bestandteile im
Filterkuchen sein, so ist zu erwarten, dass diese nach einer Trocknungszeit
von etwa 8h vollständig über die Ofen-Abzugsluft verdunstet sind. Das Ge-
wicht der getrockneten Probe (abzüglich der vorher gewogenen Filtermasse)
kann nun zum vorher erfassten Suspensionsgewicht ins Verhältnis gesetzt
werden, wodurch sich die massenprozentuale Feststoffbeladung ergibt.
3.4.2 Weitere untersuchte Methoden
zur Feststoffbestimmung
Zur Quantifizierung des Wassergehalts in Suspensionen wurde ein Mikrowel-
lensensor der Firma hf Sensor GmbH, Leipzig, untersucht [Gir10] [Gir14].
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Abbildung 3.4 – Filtration der Suspension, stark verdünnt mit Ethanol
Zur Quantifizierung des Feststoffgehaltes konnte bei Glykol-basierten Koks-
suspensionen jedoch kein eindeutiger Zusammenhang gefunden werden
[Nic12a]. Ebenfalls keine eindeutigen Feststoff-Korrelationen in Glykolkoks-
suspensionen ergaben die Untersuchungen mit einem Schallgeschwindigkeits-
Sensor (Typ LiquidSens-Sensor der Firma SensAction AG) sowie eine Zeitbe-
reichs-Reflektometrie-Messung (Time-Domain-Reflectometry, TDR-Sonde
der Firma Zadov Electronics GmbH).
3.4.3 Umrechnung von Massen-% in Volumen-%
In dieser Arbeit sind an verschiedenen Stellen die Umrechnung von Mas-
senprozent (m.-%) in Volumenprozent (vol.-%) erforderlich, wozu folgende
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3.5 Erfassung der Sedimentation in Suspensionen
Neben der beobachtbaren Ausbildung einer Phasengrenze zwischen Flüssig-
keit und Suspension werden zur Erfassung der Sedimentation zwei eigene
Messsysteme entwickelt und vorgestellt: Über modular aufgebaute Sedi-
mentationszylinder wird das Absetzverhalten im Labormaßstab untersucht,
während über den sogenannten „Sedimentationsturm“ im Technikumsmaß-
stab auch der Einfluss der Sedimentationshöhe beschrieben werden kann.
Außerdem kommt zur Simulation von transportbedingten Schwingungen ein
Laborrüttler zum Einsatz. Weitere denkbare Messsysteme werden in [Str13]
diskutiert.
3.5.1 Sinkgeschwindigkeit der Phasengrenze
Die einfachste Beschreibung des Absetzverhaltens in Suspensionen ist die
Änderung der Klarflüssigkeitsgrenze zwischen der Suspension und dem
darüber liegenden Dekantat (siehe auch Abschnitt 2.4.2). Hierbei kann die
Phasengrenze direkt auf einer Skala eines Standzylinderglases abgelesen
werden. Wenn die optische Beurteilung hierfür nicht ausreicht, kann das
Dekantat mit einer Pipette abgesaugt werden.
Der Standzylinder wird bis zu Sedimentationshöhen von 15cm, 20cm und
25cm mit verschieden konzentrierten Suspensionen befüllt, um den Höhen-
einfluss auf das Absetzverhalten zu untersuchen.
Die auf diese Weise ermittelbare Sinkgeschwindigkeit beschreibt allerdings
nur das Aussedimentierverhalten, und gibt keinerlei Auskunft über die Bil-
dung fester Sedimente oder den Konzentrationsverlauf als Funktion der Höhe,
wofür nachfolgend zwei weitere Methoden vorgestellt werden.
3.5.2 Modular aufgebaute Sedimentationszylinder
Zur Untersuchung der Partikelsedimentation im Labormaßstab wird ein han-
delsüblich erhältliches Kunststoffrohr mit einem Durchmesser von d = 5cm
mit einem Deckel auf einer Seite verschlossen, und senkrecht stehend auf eine
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Höhe von h = 19cm gekürzt. Dieser Zylinder ist nochmals in fünf gleich-
große Abschnitte zerteilt und mit Klebestreifen wieder zusammengefügt,
wodurch sich ein Sedimentationszylinder aus fünf Modulen ergibt, der in
Abbildung 3.5(a) dargestellt ist.
(a) Sedimentati-
onstürmchen
(b) aufgefangene Suspensionen aus zwei modular aufgebauten Sedi-
mentationszylindern
Abbildung 3.5 – Erfassung der Sedimentationsdichte mittels abschnittsweiser Feststoff-
analyse
Nach dem Einfüllen der Suspensionen und dem Verstreichen der interessie-
renden Sedimentationszeiten werden die Module an den zusammengeklebten
„Sollbruchstellen“ von oben ausgehend aufgeschnitten, sodass die Suspen-
sion oberhalb des Schnitts an der äußeren Rohrwand ablaufen und unten
in kleinen Schalen aufgefangen werden kann. Aus den vier gleichverteilten
Sollbruchstellen resultieren somit fünf Suspensionsproben (siehe Abbildung
3.5(b)) mit einem jeweiligen Volumen von V = 74,6cm3, von denen der
Feststoffgehalt bestimmt werden kann, wie in Abschnitt 3.4.1 beschrieben.
Zur Untersuchung des Einflusses der Beladungshöhe wurde der Aufbau ver-
doppelt, sodass sich ein modularer Sedimentationszylinder der Höhe h =
38cm mit insgesamt 10 gleichgroßen Zylinderelementen ergibt. Diese Höhe
stellte jedoch auch die maximale Grenze des Messverfahrens dar, da die Kle-
bestreifen zwischen den einzelnen Zylinderelementen dem hydrostatischen
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Druck teils nicht mehr zuverlässig standhalten konnten, was zu häufigen
Wiederholungen der Experimente führte. Aus diesem Grund wurde mit dem
nachfolgenden vorgestellten Sedimentationsturm ein weiteres Messsystem
entwickelt.
3.5.3 Sedimentationsmessturm
Für die Untersuchung der Sedimentation in Pyrolysekokssuspensionen im
Technikumsmaßstab wurde mit dem 1,50m hohen Sedimentationsmessturm
ein eigener Messapparat entwickelt und konstruiert [Str13]. Hierbei besteht
die Möglichkeit über seitlich angebrachte Kugelventile im Abstand von
∆h = 6cm eine Probe von ca. 100ml zu nehmen, welche gemäß Abschnitt
3.4.1 auf den Feststoffgehalt analysiert wird. Damit durch die mehrfachen
Probenahmen der Füllgrad des Sedimentationsturms nicht signifikant absinkt,
wird eine große quadratische Grundfläche mit einer Innenkantenlänge 55cm
gewählt, wodurch der in Abbildung 3.6 gezeigte Sedimentationsturm ein
Innenvolumen von etwa 450Liter aufweist. Eine nicht vollständige, sondern
beispielsweise nur halb-volle Befüllung des Sedimentationsturms erlaubt
zudem Experimente zum Einfluss der Sedimentationshöhe auf das Absetz-
verhalten.
Der Boden und drei der vier Wände bestehen aus PVC und sind miteinander
verschweißt, die vierte Wand ist aus Stahl gefertigt, trägt die insgesamt 25
Kugelhähne, und kann zwecks Reinigung dank Schraubverbindung wieder
demontiert werden.
3.5.4 Sedimentationsmessung in rüttelnder Umgebung
Wird eine sedimentierende Suspension per LKW oder Bahn transportiert
(näheres siehe Kapitel 8), so ist mit vibrationsartigen Belastungen auf die Fest-
stoffpartikel zu rechnen. Aus diesem Grund wird die Partikelsedimentation
in einer rüttelnden Umgebung untersucht, wofür der Laborschüttler Certo-
mat U der Firma Sartorius AG eingesetzt wird. In diesen wird ein modular
aufgebauter Sedimentationszylinder (siehe Abschnitt 3.5.2) fest eingespannt,
und mit einer Rüttelfrequenz von f = 1,5Hz sowie einer Rüttelamplitude
von x = 2,5cm angeregt.
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(a) Entwicklung und Konstruktion
[Str13] (b) Frontansicht des Messapparats
Abbildung 3.6 – Sedimentationsmessturm mit 25 durchnummerierten Kugelventilen zur
Probenahme und anschließender Feststoffbeladungsanalyse
3.6 Vorstellung der verschiedenen Mischapparate
zur Herstellung von Kokssuspensionen
Nachfolgend werden neben zwei kolloidalen Mischsystemen zwei Laborex-
truder, sowie ein industrieller Inline-Homogenisator vorgestellt.
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3.6.1 Kolloidmischer für fließfähige Suspensionen
Seit Beginn des bioliq®-Projektes werden zum Mischen der Pyrolyseproduk-
te Kolloidmischer der Firma MAT Mischanlagentechnik GmbH verwendet.
Diese Art von Mischern wird beispielsweise verwendet um Spezialbeton
anzumischen, oder bei anderen Anwendungen, bei denen pulverförmiger
Feststoff mit Flüssigkeit zu einer homogenen Suspension vermischt werden
soll. Verglichen mit anderen Mischapparaten zeichnet sich diese Mischtech-
nik durch eine erzwungene Strömung und durch hohe lokale Scherkräfte aus,
die insbesondere durch die perforierten Mischpaddel hervorgerufen werden,
siehe Abbildung 3.7(a). Da die Partikel wie in Abbildung 3.7(b) skizziert
zunächst als Agglomerate vorliegen, sind diese hohen Scherkräfte auch nötig,
um alle Partikel vollständig mit Flüssigkeit zu benetzen.
(a) Prinzipieller Aufbau von kolloidalen Mischern (b) Partikelagglome-
rat
Abbildung 3.7 – Kolloidales Mischen von fließfähigen Suspensionen [MAT11]
3.6 Vorstellung der verschiedenen Mischapparate 67
3.6.1.1 Aufbau und Funktionsprinzip des Kolloidmischers
Der vollständige Mischapparat besteht aus zwei Bereichen: dem unteren
zylindrischen Bereich, in welchem sich die Rührpaddel befinden, und dem
oberen konischen Bereich, wie in Abbildung 3.8 illustriert.
Abbildung 3.8 – Technische Zeichnung des Kolloidmischers mit Sekundärzirkulation
(blaue Pfeile) und demontierbarem Ring (rot) für zusätzliche Scherbeanspruchung
Im unteren zylindrischen Bereich wird das Fluid enormen Scherkräften aus-
gesetzt, da das ganze Volumen durch die in Abbildung 3.8 grün eingefärbten
perforierten Rührpaddel zum Rotieren gezwungen wird (Primärzirkulation).
Dies führt dank hoher Scherkräfte auch zu einer Zerkleinerung der Feststoff-
Agglomerate.
Aufgrund der starken Zentrifugalkräfte strömt das Fluid entlang der Mische-
rinnenwand von unten nach oben in den oberen konischen Bereich, von
dort in die Mitte, und entlang der Rotationsachse wieder nach unten, wo-
durch sich eine Sekundärzirkulation ausbildet (dargestellt durch die blauen
Pfeile in Abbildung 3.8). Diese Sekundärzirkulation gleicht Konzentrations-
und Temperaturunterschiede aus, und ist daher für die Homogenisierung der
Suspension verantwortlich, so lange die Viskosität nicht zu hoch ist.
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Abbildung 3.9 zeigt beispielhaft, wie die Sekundärzirkulation über charakte-
ristische Wirbel in der Mischermitte ein Absenken des Füllstands verursa-
chen, und so das Zumischen weiteren Feststoffs unterstützen. Eine Erhöhung
der Drehzahl führt hierbei zu stärkeren Wirbeln, und zu einer Vergrößerung
der Füllstandsdifferenz zwischen Mischermitte und Wandnähe. Prinzipiell
werden solche Tromben über die in Abschnitt 2.3.5.1 vorgestellte Froude-
Zahl Fr (2.37) beschrieben, allerdings wird hiervon Abstand genommen, da
die komplexe Mischergeometrie die Trombenbildung entscheidend beein-
flusst.
Abbildung 3.9 – Sekundärzirkulation im Laborkolloidmischer mit charakteristischen
Wirbeln (35m.-% ungemahlener Strohkoks in 2Liter Ethylenglykol) bei 990min−1
Am Boden des oberen konischen Bereichs ist eine demontierbare Ring-
scheibe (in Abbildung 3.8 rot dargestellt) angebracht, die über zylindrische
Abstandshalter nach oben in der Montage-Höhe variabel positioniert werden
kann. Mit diesem Ring ist es möglich, zusätzliche Scherbelastungen auf das
Fluid aufzubringen, da das Fluid durch Anheben des Ringes gezwungen ist,
durch den so eingestellten Spalt zu fließen, der zwischen dem Ring und dem
darunter liegenden Flansch entsteht.
3.6.1.2 Vorstellung der verwendeten Mischer
Die Experimente werden mit einem fünf Liter fassenden Laborkolloidmischer
durchgeführt, sowie mit der kolloidalen Mischstation der bioliq®-Pilotanlage,
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die je nach Feststoffkonzentration auf einen Durchsatz von mehreren 100kg/h
ausgelegt wurde.
3.6.1.2.1 Laborkolloidmischer
Der in Abbildung 3.10 gezeigte Laborkolloidmischer (Typ SC-05-K von
MAT Mischanlagentechnik GmbH, Immenstadt) hat im unteren zylindrischen
Mischbereich ein Füllvolumen von etwa zwei Liter. Der obere konische Ho-
mogenisierbereich fasst etwa drei Liter, und ist zur Temperatur-Beeinflussung
als Kühlmantel konstruiert, welcher an ein Kühlsystem angeschlossen werden
kann, siehe auch Abschnitt 3.6.1.3.2.
Die Nennleistung beträgt Pnenn = 1,5kW bei einer Maximalleistung von
Pmax = 3,0kW. Als Mischergeschwindigkeit wurde, wenn nicht anders an-
gegeben, immer die maximale Drehzahl von nmax = 1500min−1 gewählt.
Unterhalb dieser Drehzahl muss das Einsaugen und Verteilen des Kokspul-
vers teils manuell mit einem Spachtel unterstützt werden, da die Kokspartikel
sonst einfach nur auf der Oberfläche schwimmen und nicht vom Fluid benetzt,
bzw. von der Sekundärrotation nach unten gezogen werden.
Um den Einfluss des Abstands zwischen Rührpaddel und der Innenwand
(d = 156mm) zu untersuchen, werden zwei Rührer mit unterschiedlicher
Paddellänge untersucht, siehe Abbildung 3.11.
Der Spalt unter der demontierbaren Ringscheibe ist als Werkseinstellung nur
ca. 1mm breit. Mit Hülsen und längeren Schrauben kann der Ring angehoben
werden, wodurch im Rahmen der Experimente der Einfluss der Spaltbreite
auf den Mischvorgang untersucht wird.
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(a) Versuchsaufbau (b) Abmessungen des Laborkolloidmischers
Abbildung 3.10 – Verwendeter Laborkolloidmischer
Abbildung 3.11 – Rührer mit perforierten Paddeln und unterschiedlichen Durchmessern:
dlinks = 152mm (Paddellänge 25mm); drechts = 138mm (Paddellänge 18mm)
3.6.1.2.2 Mischstation der bioliq®-Pilotanlage
Der Kolloidmischer (Typ SCC-10-K von MAT Mischanlagentechnik GmbH,
Immenstadt) der bioliq®-Pilotanlage hat ein Gesamtvolumen von etwa 450Li-
ter, und ist als semi-kontinuierliche Mischstation wie in Abbildung 3.12
skizziert ausgeführt.
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Abbildung 3.12 – Anlagenschema [MAT11] der bioliq®-Mischstation
Da keine technischen Zeichnungen vorliegen, muss das von den Mischpad-
deln definierte Mischtrogvolumen zusammen mit allen anderen Abmessun-













Hbioliq ≈ 200mm = konstant (3.4)
angenommen. Der obere Homogenisierbereich ist hierbei nicht mehr konisch,
sondern ebenfalls zylindrisch konstruiert (siehe auch Abbildung B.1 im
Anhang). Zusätzlich befindet sich in diesem Bereich ein Wendelrührer (P =
0,37kW, n = 29min−1), welcher die Sekundärströmung unterstützen soll
bzw. Ablagerungen von der Behälterinnenwand ablösen soll.
Der Mischapparat hat eine Leerlaufleistung von ≈ 1kW, eine Nennleistung
von ≈ 15kW sowie eine maximale Drehzahl von nmax = 500min−1, welche
unterhalb von Feststoffkonzentrationen von etwa cc = 20m.-% allerdings
nicht nötig ist. Ein Kühlsystem ist nicht installiert, und auch nicht notwendig,
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da während des Mischvorgangs keine Temperaturen über 70 ◦C erreicht
werden, sondern im Mittel etwa 50±10 ◦C.
3.6.1.3 Experimentelle Vorgehensweise
Zunächst wird die Messtechnik zum Auslesen der Messwerte vorgestellt.
Anschließend wird auf zwei Möglichkeiten der Feststoffzugabe eingegangen,
die anhand des Laborkolloidmischers erläutert und verglichen werden.
3.6.1.3.1 Messtechnische Erfassung der Mischleistung
Die Erfassung der Mischleistung erfolgt gemäß Abschnitt 2.3.4.2 über einen
Frequenzumformer (Typ ATV31, Schneider Electric), über welchen auch
die Mischerdrehzahl variiert wird. Da jedoch eine direkte Leistungsmes-
sung im Frequenzumrichter nicht vorgesehen war, wurden die Ampere-Werte
ausgelesen, und über einen Datenlogger (PicoLog 1216) und eine Klemmen-
platte (PP545) der Firma Pico Technology erfasst und mittels entsprechender
Software auf einem PC gespeichert.
Zur Berechnung der Leistung nach Gleichung (2.32) wird als Phasenspan-
nung2 U = 220V und als Phasenwinkel3 cos(ϕ) = 0,5 verwendet. Um even-
tuelligen Spannungs-Schwankungen gerecht zu werden, wird das Ampere-
Signal als direkt proportional zum Leistungsverbrauch ( 6= Leistungsaufnah-
me) und dem dazugehörigen Wertebereich angenommen. Messtechnisch
bedingt sind die Leistungswerte also eher zum qualitativen Vergleich unter-
einander geeignet.
2 vor allem im niedrigeren Frequenzumformer-Drehzahlbereich führt diese Annahme
zu großen Fehlern [Kra03], aber da für die Mischexperimente (außer bei der gezielten
Variation der Mischdrehzahl) immer die maximale Frequenzumformerdrehzahl gewählt
wurde, erscheint diese Annahme auch aus Mangel an Alternativen gerechtfertigt.
3 Auf dem Motortypenschild ist cos(ϕ)Laborkolloidmischer = 0,82 angegeben, jedoch wei-
sen solche Werte insbesondere unter Variation der Drehzahl und angesichts des Strom-
Eigenverbrauchs des Frequenzumformers nach [Kra03] häufig einen signifikanten Feh-
lerbereich auf. Basierend auf den Labormessungen an den Leistungsgrenzen des Kol-
loidmischers passt der Phasenwinkel von cos(ϕ) = 0,5 auch besser zu der angegebenen
Mischer-Leistungsgrenze
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3.6.1.3.2 Berücksichtigung der Temperaturentwicklung
und Einsatz eines Kühlsystems
Die Suspensions-Temperatur wird über ein Thermoelement (Typ K) erfasst,
welches wie in Abbildung 3.10(a) erkennbar direkt in der Mischermitte in die
Suspension getaucht wird. Die Auswertung erfolgt entweder manuell oder
über einen USB-Datenlogger (Typ EL-USB-TC-LCD, Lascar Electronics
Inc.).
Um der teils starken Temperaturentwicklung entgegen zu wirken, ist der obere
konische Bereich des Laborkolloidmischers als Kühlmantel konstruiert. Zum
Einsatz kommt ein Umlaufkühler (Typ WK3200, Lauda Dr. R. Wobser GmbH
& Co. KG) mit einer Kühlkapazität von 3,5kW bei einem Wasserdurchfluss
von 40lmin−1.
Abbildung 3.13 illustriert den Einfluss von drei verschiedenen Drehzahlen auf
die Temperaturentwicklung einer Glykol-basierten Suspension mit 35m.-%
Strohkoks.






























Abbildung 3.13 – Einfluss der Drehzahl auf die Temperaturentwicklung einer Suspension
mit 35m.-% Strohkoks (Betriebsbedingungen: drei Liter Suspension, lange Rührpaddel,
Ringerhöhung 0mm)
Während bei den beiden niedrigeren Drehzahlen mit und ohne Kühlsys-
tem keine Temperaturen von über 50 ◦C erreicht werden, so werden bei
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maximaler Geschwindigkeit Temperaturen von deutlich über 80 ◦C erreicht,
wenn auf die Kühlung verzichtet wird. Aus diesem Grund wird bei den meis-
ten Experimenten das Kühlsystem verwendet, sobald die Temperatur beim
Mischvorgang über einen Wert von 50 ◦C ansteigt. Wenn das Kühlsystem für
ein Experiment nicht benötigt wird, ist der dazugehörige Graph entsprechend
kommentiert. Während der zahlreichen Mischexperimente wird beobachtet,
dass sich die Temperatur bei höchster Geschwindigkeit unter Einsatz des
Kühlsystems bei einem Level im Bereich von 50◦C einspielt.
Abbildung 3.14 zeigt den Einfluss der Feststoffkonzentration auf die Tem-
peraturentwicklung bei konstanter Drehzahl von 1500min−1. Auch bei der
deutlich niedrigeren Feststoffkonzentration von 10m.-% werden Tempera-
turen von etwa 60 ◦C erreicht, welche sich unter Einsatz des Kühlsystems
allerdings auch wieder auf 28◦C absenken lassen.















Zeit t (in Minuten)
Abbildung 3.14 – Einfluss des Kühlsystems auf die Temperaturentwicklung beim An-
mischen einer Suspension mit 10% Feststoffkonzentration (1500min−1, ungemahlener
Koks, drei Liter, lange Rührpaddel, Ringerhöhung 0mm)
Während der Untersuchung der 10m.-%-igen Suspension wurde das Kühl-
system bei 34 ◦C (bei etwa t = 50min) kurz gestoppt, wodurch ein schnel-
ler Anstieg der Temperatur beobachtet wird, den man als kleinen Peak in
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Abbildung 3.14 erkennen kann. Danach wird das Kühlsystem wieder akti-
viert.
3.6.1.3.3 Berechnung des Energieeintrags zur Suspensionserwärmung
Aufgrund der hohen erreichten Suspensionsviskositäten wird ein großer An-
teil des Mischenergieeintrags in Wärme umgesetzt. Die Wärmekapazität cp
einer homogenen Ethylenglykol-Strohkoks-Suspension (30m.-%) wurde (bei
20 ◦C) zu cp = 2,45J/gK bestimmt. Hiermit wird die eingetragene Wärme-
menge bei einer Temperaturerhöhung um ∆T = 45K über die Gleichung
E = cp ·∆T (3.5)
zu E = 110,3kJ/kg berechnet. Zu den erreichten Temperaturwerten und den
damit verbundenen Energieeinträgen muss zusätzlich noch der Wärmeverlust
über den Mischtrog berücksichtigt werden, welcher über die Wärmeüber-





Hierbei wird die Wärmeleitfähigkeit λ des Stahls zu 57W/mK angenommen
[Boe14]. Die Nusseltzahl Nu wird aufgrund der ruhenden Umgebungsluft zu
Nu = Numin,Zylinder = 0,3 bestimmt. Die charakteristische Länge wird über
den Mischertrogwand D berechnet:




Für die darauf aufbauende Bestimmung des Verlustwärmestroms über
Q˙ = k ·A ·∆T (3.8)










berechnet [Boe14]. Für die Oberfläche A wird nur die Mantelfläche des
Mischtroges in Betracht gezogen, und es wird angenommen, dass der Wärme-
verlust der Suspension nach oben direkt in die Luft in etwa der Wärmezufuhr
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des Mischmotors entspricht, welcher die Suspension von unten aufheizt. Die
Wanddicke s des Mischtroges wird zu s= 1cm abgeschätzt. Eine Umstellung
ergibt einen Wärmedurchgangskoeffizient von k ·A = 5,4W/K.
Nimmt man nun eine zeitlich gemittelte Temperaturdifferenz von ∆T =
20 ◦C an, resultiert der Wärmeverluststrom über Gleichung (3.8) zu Q˙verlust =
108W. Unter der Annahme einer mittleren Mischzeit für eine 2Liter-Suspen-
sion von fünf Minuten ergibt sich ein Energieverlust von Everlust = 13,5kJ/kg.
Insgesamt ergibt sich beim Mischen mit dem Kolloidmischer pro Charge also
ein Energieverlust von 110,3kJ/kg+13,5kJ/kg = 123,8kJ/kg.
3.6.1.3.4 Manuelle Zudosierung: Prozess-angepasste Feststoffzugabe
Nach Einfüllen der nötigen Flüssigkeitsmenge und Starten des Mischers wird
das Kokspulver in Abhängigkeit des Mischprozess-Fortschritts schrittweise
manuell zugegeben. Zu Beginn des Mischvorgangs können Chargen bis zu
200g eingemischt werden. Mit steigender Konzentration und Suspensions-
Zähigkeit wird die Umwälzwirkung der Sekundärströmung stark reduziert,
wodurch nur noch wenige 10g zudosiert werden können. Bei höheren Kon-
zentrationen und/oder Füllständen muss der Mischvorgang im Laborkolloid-
mischer nochmals manuell mit einem Spachtel unterstützt werden; in der
bioliq®-Mischstation wird diese Aufgabe von einem zusätzlich von oben in
den Homogenisierbereich eintauchenden Wendelrührwerk (siehe Abschnitt
3.6.1.2.2) übernommen.
Der Mischvorgang als solcher ist beendet, sobald die Feststoffpartikel in die
flüssige Phase eingemischt sind, und keine signifikanten Leistungsschwan-
kungen mehr beobachtet werden können. Es gibt keine spezifische Messung
der tatsächlichen Mischzeit, da insbesondere bei niedrigen Feststoffkon-
zentrationen der eigentliche Mischvorgang sehr schnell passiert, sobald die
Kokspartikel nicht mehr auf der Oberfläche schwimmen. Dies macht sich
dann auch in dem nach der Einmischung konstanten Leistungsverlauf be-
merkbar.
Für die Kalkulation des Energieeintrags E (in kJ) gemäß Gleichung (2.26)
wird für die Mischzeit tM nur der reine Leistungspeak und das dazugehöri-
ge Mischzeitinvervall berücksichtigt. Die Leerlaufleistung4 von ca. 1,1kW
4 die Leerlaufleistung mit Luft und mit Glykol unterscheidet sich fast nicht
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bleibt genauso unberücksichtigt wie die Zeitintervalle, in denen die Misch-
paddel nur rühren, und der Leistungsverlauf in diesen Intervallen folglich
konstant ist. Zeitintervalle, in denen der Mischer zwecks Probennahme ange-
halten wurde, wurden ebenso ausgeschlossen.
Abbildung 3.15 zeigt den resultierenden Energieeintrag, der nach Ausschluss
von Leerlaufleistung und der distributiven Rührleistung als die dispersive
Mischenergie betrachtet werden kann.


































Abbildung 3.15 – Manuelle Zudosierung: Prozess-angepasste Feststoffzugabe (Betrieb-
seinstellungen: lange Rührpaddel, Ringerhöhung 0mm)
3.6.1.3.5 Periodische Zudosierung:
Regelmäßig getaktete Feststoffzugabe
Alle 60s wird eine Koks-Charge von knapp 100g zugegeben, wodurch die
Mischprozesse von verschiedenen Suspensionen sehr gut miteinander ver-
gleichbar sind. Hieraus ergeben sich charakteristische Leistungsanstiege
einmal pro Minute, siehe Abbildung 3.16. Der Mischvorgang ist beendet,
sobald eine Koks-Charge nicht innerhalb von 60s vollständig eingemischt
ist. Die angestrebte maximal einmischbare Feststoffmenge variiert hierbei
mit den Einsatzstoffen.
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Abbildung 3.16 – Periodische Zudosierung: Regelmäßig getaktete Feststoffzugabe
Alle Experimente mit dieser regelmäßig getakteten Feststoffzugabe wurden
mit einem Suspensionsvolumen von etwa 2Liter und den Firmeneinstel-
lungen des Laborkolloidmischers (Ringspalthöhe 1mm und lange Paddel
dPaddel = 152mm) durchgeführt.
Vergleicht man die beiden Leistungsverläufe der Abbildungen 3.15 und 3.16,
so fällt auf, dass die manuelle, prozess-angepasste Zudosierung deutlich län-
ger dauert. Dies ist zum einen auf die höhere erreichte Feststoffkonzentration
zurückzuführen; zum anderen wurde der Mischvorgang in Abbildung 3.15
für ein Suspensionsvolumen von 3Liter durchgeführt, wodurch der Misch-
prozess aufgrund signifikant verlangsamter Sekundärzirkulation deutlich
ineffizienter ist, siehe auch nachfolgender Abschnitt 3.6.1.3.6 zum Vergleich
der beiden experimentellen Mischvorgänge und Abschnitt B.1.2.3 im Anhang
zum Einfluss unterschiedlicher Suspensionsvolumen.
3.6.1.3.6 Vergleich der zwei experimentellen Mischvorgänge
Abbildung 3.17 zeigt, dass die beiden in den vorangegangenen Abschnitten
beschriebenen Vorgehensweisen in guter Näherung miteinander vergleichbar
sind.
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Abbildung 3.17 – Vergleich der zwei experimentellen Einmischvorgänge beim Anmi-
schen einer Suspension aus Ethylenglykol und 33m.-% ungemahlenem Strohkoks
Die leicht geringeren Energieeinträge bei der manuellen Feststoffzugabe
sind im Wesentlichen darauf zurückzuführen, dass bei der Auswertung der
Messdaten nur die Zeitintervalle berücksichtigt werden, in denen Feststoff zu-
gegeben und eingemischt wurde. Diese Zeitinveralle sind in der regelmäßigen
Feststoffzugabe noch enthalten, weswegen hier aufgrund der Auswerteme-
thode die Energieeinträge höher erscheinen.
Darüberhinaus konnte beim manuellen Einmischen bis zu einer Feststoffkon-
zentration von 25m.-% mit einer Drehzahl von 750r/min gearbeitet werden,
die erst danach auf 1500r/min erhöht wurde, welche auch der Drehzahl bei
der regelmäßig getakteten Feststoffzugabe entspricht.
Aus der unterschiedlichen Temperaturentwicklung lässt sich zudem gut er-
kennen, dass bei der regelmäßig getakteten Feststoffzugabe auf den Einsatz
eines Kühlsystems verzichtet wurde. Beim manuellen Einmischen wurde
das Kühlsystem bei etwa T ≈ 50 ◦C zugeschalten, aber da nur der praktisch
nicht genutzte konische Bereich (siehe Abschnitt 3.6.1.1) gekühlt wird, hat
das Kühlsystem während des Mischens von zwei Liter Suspensionsvolumen
nur einen kleinen Einfluss. Allerdings wird hierdurch nach dem Mischvor-
80 3 Messmethoden und Vorstellung der untersuchten Apparate
gang der Mischapparat schneller auf Raumtemperatur heruntergekühlt, um
so konstante Startbedingungen zu ermöglichen.
3.6.1.3.7 Statistische Bewertung der ermittelten Energieeinträge
Zur statistischen Bewertung der Ergebnisse wurde exemplarisch ein Misch-
versuch viermal wiederholt: Der Energieeintrag beim Einmischen von 30m.-
% Strohkoks in Ethylenglykol schwankt hierbei um weniger als 4%, und zeigt






























































Abbildung 3.18 – Vierfachbestimmung von Energieverbrauch und Temperaturentwick-
lung während des Mischens von 30m.-% Strohkoks in Ethylenglykol (EG) mit zyklischem
Mischvorgang (gemäß Abschnitt 3.6.1.3.5)
3.6.2 Mischen mit Extrudern
Zum Anmischen von hochviskosen Suspensionen bis hin zu nicht fließfä-
higen Pasten werden zwei Extruder untersucht und nachfolgend mit ihren
Maßen vorgestellt. Die Mischexperimente zur Pasten-Extrusion werden mit
Holzkoks (siehe Tabelle 4.1) und Ethylenglykol durchgeführt, wobei die
Parameter Feststoffkonzentration und Durchsatz variiert werden.
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3.6.2.1 Vorstellung des Einschneckenextruders
Der in einer Vorarbeit [Elh13] in Betrieb genommene Extruder besteht aus
zwei Komponenten. Das Grundgerät (Rheocord 300p, Thermo Electron Cor-
poration) beinhaltet den Antrieb und ist für die Kommunikation mit dem
Steuerungsrechner zuständig. Der Messvorsatz (Rheomex 252p, Thermo
Electron Corporation) ist ein Einschneckenextruder mit glattem Zylinderrohr
(Innendurchmesser 19,1mm) und drei Temperierzonen (max 400 ◦C). Die
charakteristischen Abmessungen der Drei-Zonen-Schnecke mit Einzugszone,
Kompressionszone und Austragszone mit Mischteil können Abbildung 3.19
entnommen werden. Die Kokszugabe erfolgt direkt am Anfang der Schnecke
Abbildung 3.19 – Die charakteristischen Abmessungen der Drei-Zonen-Schnecke (alle
Längenangaben in mm) [Nic14b]
durch eine 22x35 mm große Öffnung, während das Ethylenglykol 26 mm
dahinter, etwa einen Schneckengang entfernt, zugegeben wird, siehe Abbil-
dung 3.20. Die Versuche wurden ohne Düse und bei einer Solltemperatur von
30°C durchgeführt. Während des Extrudierens wurde kein nennenswerter
Temperaturanstieg verzeichnet.
3.6.2.2 Vorstellung des Doppelschneckenextruders
Verwendet wird ein Doppelschneckenextruder der Firma Brabender Modell
DSE-20/40. Er besitzt zwei gleichläufige, ineinander greifende Wellen (mitt-
lere Gangtiefe 2mm) mit einem mittleren Durchmesser von D = 16mm und
einem L/D-Verhältnis von 75. Über die Länge verteilt sind insgesamt sieben
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Abbildung 3.20 – Abstand der Dosieröffnungen am Einschneckenextruderzylinder
Die Schneckenwellen des Extruders sind mit unterschiedlichen Zonen ausge-
stattet (siehe Abbildung 3.21). Am vorderen Teil, der Förderzone, besitzen
die Schnecken relativ breite Gänge um die zudosierten Einsatzstoffe vorwärts
zu fördern. Darauf folgt eine Druckzone mit kleinerer Ganghöhe, um einen
ersten Druckaufbau zu erzeugen. Anschließend folgen die ersten Knetele-
mente. An dieser Stelle erfolgt auch die erste nennenswerte Vermischung
durch Stauchen und Kneten des Guts. Danach folgen in gleicher Anordnung
und ähnlichem Abstand zwei weitere Knetzonen mit vorangehenden Förder-
und Druckzonen. Auf eine Düse am Ende der Schnecken wurde bei diesen
Experimenten wiederum verzichtet.
Die Kokszugabe erfolgt direkt am Anfang der Schnecke, während das Ethy-
lenglykol 15cm hinter der Koksaufgabe-Stelle zudosiert wird, um Verstop-
fungen im Koksaufgabebereich zu vermeiden. Der Durchsatz des gemischten
Suspensionen betrug konstant 1kg/h, die Koks- und Ethylenglykolzufüh-
rungen wurden entsprechend geregelt. Außerdem wurde der Einfluss von
Drehzahl und Temperatur untersucht.
Temperaturfühler sowie ein Druckfühler am Auslass angebracht. Angetrieben
wird der Extruder von einer Plasti-Corder Antriebseinheit von Brabender
mit einer Leistung von 12kW, wobei als eingetragene Leistung wiederum
nur die Differenz zwischen aktueller Leistung abzüglich der Leerlaufleistung
erfasst wurde.
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Beim Rotor-Stator-Prinzip (siehe Abbildung 3.22) drückt ein rotierendes
Mischorgan das Mischgut durch einen perforierten Zylinder, der somit nur
bestimmte Partikelgrößen passieren lässt. Solche Systeme werden in Durch-
flussleitungen eingebaut, um im kontinuierlichen Betrieb Partikel zu deag-
glomerieren und das Mischgut zu homogenisieren.
Abbildung 3.22 – Homogenisator nach dem Rotor-Stator-Prinzip [Zlo99]
Die Firma FrymaKoruma GmbH bietet mit dem Modell DinexH 200 ein
geschlossenes Komplettsystem, bei welchem der Feststoff durch einen Unter-
druck im Mischapparat zyklisch oder manuell eingesaugt (siehe 1 Produktzu-
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fuhr in Abbildung 3.23), und direkt im Homogenisator (3 in Abbildung 3.23)
vermischt und deagglomeriert wird. Das 30mm x 4mm-große Rotor-Stator-
System pumpt die so gemischte Suspension im Kreis, und unterstützt durch
die Saugwirkung die Mischtrog-Vakuumisierung.
Abbildung 3.23 – Mischsystem DinexH 200 (Behältervolumen 300Liter) von Fryma-
Koruma [Fry14] mit 1 Produktzufuhr, 2 Produktaustrag, 3 Homogenisator, 4 Restablauf,
5 Abstreiferrührwerk, 6 Strömungsbrecher, 7 Vakuumsystem, 8 Heizen/Kühlen, 9 CIP-
Kugel
Die maximale Drehzahl des Homogenisators liegt bei 3000min−1 bei einer
Nennleistung von 30kW (Leerlaufleistung an Luft: 2,5kW). In dem 300Liter
fassenden Mischtrog sitzt noch ein Abstreiferrührwerk (5 in Abbildung 3.23),
welches mit 32min−1 den Mischvorgang und die Zirkulation unterstützt.
Während der Mischexperimente wurde der Stromverbrauch erfasst und dar-
aus die Leistung mit Gleichung (2.32) berechnet. Die Feststoffeinmischung
erfolgt wie beim Kolloidalmischer durch eine prozessangepasste Zugabe,
vergleiche Abschnitt 3.6.1.3.4. Beim Anmischen von 35,4m.-% ungemahle-
nem Strohkoks in Ethylenglykol stieg die Suspensionstemperatur auf 72 ◦C,
welche durch Einsatz eines Kühlsystems (8 in Abbildung 3.23) auf 46 ◦C
(bei 33,1m.-%) abgesenkt werden konnte.
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3.7 Koksmahlung mit einer Exzenterschwingmühle
Als effiziente Zerkleinerungsmaschine wurde die in Abbildung 3.24 skizzier-
te Exzenterschwingmühle (ESM234, Siebtechnik GmbH) mit einer Wirkleis-
tung von 1,31kW ausgewählt. Im Mahlrohr (1) liegen 12mm dicke Stahl-
stäbe, welche das Mahlgut (4) zerstoßen. Die Erregereinheit (2), bestehend
aus Lagerbock (5) und Unwuchtmassen (6) sind über eine Kardanwelle
(8) mit dem Antriebsmotor (7) verbunden. Zum Massenausgleich ist eine
gegenüberliegende Ausgleichsmasse (3) angebracht.
Abbildung 3.24 – Schematische Darstellung einer Exzenterschwingmühle [Goc06]
Für eine Halbierung der Partikelgröße (vergleiche x50,WD in Tabelle 4.1)
wurden etwa 850g Kokspartikel für 7min gemahlen. Diese Werte basieren
auf den Voruntersuchung zur Mahlung von Kokspartikeln von [Pan11], und
ergeben einen Energieeintrag von ≈ 650kJ/kg.
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3.8 Vorstellung der untersuchten Rührapparate
zum Homogenhalten von Suspensionen
Zur Erfassung der Rührleistung werden verschiedene Suspensionen in PVC-
Messzylindern (Durchmesser D = 145mm) mit unterschiedlichen Rührern
gerührt. Als Suspensionsmenge wird ein Volumen von 2Liter bis 2,5Liter ge-
wählt, da hiermit die nachfolgend vorgestellten Rührer gerade vollständig in
das Rührmedium eintauchen. Alle Experimente wurden bei Raumtemperatur
ausgeführt; ein Temperaturanstieg wurde nicht beobachtet.
3.8.1 Eingesetzte Rührer
Zur Untersuchung des Einflusses der Rührergeometrie werden drei verschie-
dene Rührer eingesetzt:
• Wendelrührer (d = 134mm - 140mm) mit einer Wendelanzahl von
z = 2, einer Steigung von s = 1, (entspricht 45 ◦), und demzufolge
einer Wendelhöhe von H = d
• Ekato Paravisc (d = 138mm), ein Wendelrührer mit zusätzlichem An-
kerrührer im Bereich des Behälterbodens
• Zahnscheibenrührer (d = 140mm)
Abbildung 3.25 fasst die charakteristischen Abmessungen und die typischen
Betriebsbereiche der drei untersuchten Rührer zusammen.
Die beiden erstgenannten Rührer sind stark wandgängig und befördern das
Rührmedium im Wandbereich je nach Drehrichtung nach oben bzw. unten.
Entlang der Rührerachse strömt das Medium dann wieder in die entgegen-
gesetzte Richtung und führt so zu einer starken axialen Zirkulation, wel-
che in Kombination mit der rotatorischen Drehbewegung eine zuverlässige
Durchmischung hochviskoser Medien bei moderaten Drehzahlen ermöglicht
[Eka12].
Im Gegensatz zu diesen beiden Rühren, weißt der wandferne Zahnschei-
benrührer einen Durchmesser von etwa der Hälfte des Rührbehälters auf.
Da dieser Rührer primär eine rotatorische Drehbewegung verursacht, sind
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Abbildung 3.25 – Übersicht der eingesetzten Rührorgane [Eka12]
für axiale Zirkulationsströmungen (Doughnut-Effekt, siehe Abbildung 3.26)
höhere Drehzahlen von mehreren hundert Umdrehungen pro Minute nötig.
Auf diese Weise wird lokal eine hohe Scherwirkung erzielt, welche zudem
Partikelagglomerate zerkleinert.
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Abbildung 3.26 – Optimale Bedingungen zum Umwälzen fließfähiger Medien [Urb06]
3.8.2 Versuchsstand zum kontinuierlichen Rühren
Als Rührwerk wird das Modell Eurostar 200 control P4 der Firma IKA
GmbH ausgewählt. Das Drehmoment M wird gemessen und alle zwei Se-
kunden über das Programm Labworldsoft mitgeschrieben. Die maximale
Leistungsaufnahme beträgt Pmax = 76W bei einer maximalen Drehzahl von
nmax = 530min−1 und einem maximalen Drehmoment von Mmax = 0,66Nm.
Das Rührwerk verfügt über zwei Getriebestufen, von denen immer die Getrie-
bestufe II gewählt wurde, da für die Stufe I seitens Hersteller keine Drehzahl-
und Drehmomentbereiche angegeben werden.
Über eine interne Kalibrierfunktion können Messfehler durch Lagerreibun-
gen ausgeschlossen werden. Außerdem verhindert ein Anlaufschutz durch
langsames Intensivieren der maximalen Leistungsaufnahme eine Überlastung
des Rührwerks.
Bei allen Versuchen mit dem IKA-Rührwerk wird ein konstantes Volumen
von V = 2,5Liter gerührt.
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3.8.3 Versuchsaufbau zum Anfahren
aus abgesetzten Suspensionen
Zur Untersuchung der Anfahrleistung aus abgesetzten Suspensionen wird ein
Wendelrührer an einem drehzahlgesteuerten Rührmotor der Firma Heidolph
Instruments GmbH & Co KG (Typ RZR 2102 control Z) eingesetzt. Das
Drehmoment wird während des Rührens sekündlich über die mitgelieferte
Software „Watch & Control 2000“ erfasst und dient zur Erfassung des benö-
tigten Energieeintrags auf ein Suspensionsvolumen von V = 2Liter, welches
bei allen Versuchen mit dem Heidolph-Rührwerk konstant gehalten wird.
Das Drehmoment wird gemäß Gleichung (2.31) aus dem Quotient von Rühr-
leistung und Drehzahl berechnet. Im Rührmotor wird der Strombedarf beim
Einschalten nicht schlagartig auf 100% gestellt, sondern als interner Über-
lastschutz innerhalb der ersten 10s gesteigert. Aufgrund dieser anfangs ge-
drosselten Leistungszufuhr kann die Software in den ersten 10s die Dreh-
momentberechnung nicht korrekt auswerten und es stellt sich nicht der für
das Anfahren charakteristische Drehmoment-Peak ein (vergleiche Abbildung
2.20).
Da auch der Hersteller keine genaueren Angaben zur Drehmomentausgabe
während des Anfahrtsvorgang machen konnte, muss der Anfahrtszeitraum
des Rührmotors überbrückt werden: Der Wendelrührer wurde vor dem Auf-
rühren in den Zylinder mit der Suspension platziert, und das sich nach einiger
Zeit gebildete Sediment lässt den Rührer fest im Zylinder stecken. Nimmt
man nun an, dass sich die Suspension im sedimentierten Bereich wie ein
Bingham’sches Fluid verhält (vergleiche Abbildung 2.5), so dreht sich bei mo-
derater Rührdrehzahl der komplette Zylinder, welcher am Boden mit einem
Axialkugellager möglichst reibungsfrei gelagert wurde, wie in Abbildung
3.27 gezeigt.
Jetzt wird der Messzylinder mit der sedimentierten Suspension etwa 15s
mit einer Drehzahl von n = 60min−1 gedreht und dann schlagartig manuell
festgehalten. Der Rührer ist so gezwungen die Leistung sehr kurzfristig
stark zu erhöhen, was zu einem deutlichen Anstieg des Drehmoments um
mehr als eine Größenordnung führen kann. Anschließend ergibt sich eine
ebenso schnell wieder fallende Kurve für das Drehmoment. Sobald sich ein
näherungsweise konstanter Wert für das Drehmoment eingestellt hat, wird
die Probe als aufgerührt bezeichnet und der Versuch beendet.
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Abbildung 3.27 – Aufbau des Rührversuches
Der Rührmotor hat zwei Getriebestufen: in Stufe I können Drehzahlen von
4min−1 bis 108min−1 mit einem maximalen Drehmoment von 7400mNm
erreicht werden, während der Anwendungsbereich von Stufe II bei 17min−1
bis 540min−1 und 1500mNm liegt. Um einen möglichst langen Aufrühr-
prozess messen zu können und diesen auch genauer aufzulösen, wird eine
möglichst niedrige Drehzahl angestrebt. Voruntersuchungen bei einer Dreh-
zahl von n = 4min−1 mit Getriebestufe I ergaben jedoch zu geringe Scherge-
schwindigkeiten, sodass der Wendelrührer zwar an der Zylinderinnenwand
entlang glitt, allerdings für kaum sichtbare Vermischung der Sediment-Phase
in die Suspension sorgte. Zudem erschien die Drehmomentaufnahme durch
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interne Reibung von Getriebestufe I deutlich höher als in Getriebestufe II,
weswegen eine Drehzahl von n = 60min−1 in Stufe II gewählt wurde. Zu
dieser Einstellung gab der Hersteller für den stationären Betrieb einen Wir-
kungsgrad von ξ = 5,2% an. Dieser wurde berechnet nach Gleichung (2.29)
aus einem kalibriert gemessenem Wellenabtriebsmoment von M = 0,5Nm
bei einer Drehzahl von n = 60min−1 (Stufe II) und einer gleichzeitigen
Leistungsaufnahme von 60W.
Das Drehmoment des Rührmotors wurde beim Drehen des Wendelrührers in
der Luft bei n= 60min−1 auf Null kalibriert, sodass nur das Rührdrehmoment
erfasst wird, welches auf das Umwälzen der Suspension zurückzuführen ist.
Ein Dauerversuch (siehe Anhang D.1.1) ergab eine ungleichmäßige Ab-
nahme des Leerlaufdrehmoments, weswegen es als vorteilhaft angesehen
werden kann, dass zwischen den verschiedenen Rührversuchen der Rühr-
motor ausgeschaltet wurde. Hierdurch haben alle Experimente im Sinne der
Reproduzierbarkeit gleiche Ausgangsbedingungen, und sind somit trotz der
rührmotorbedingten Messunsicherheit untereinander gut vergleichbar.
3.8.4 Zeitliche Abgrenzung der Aufrührversuche
Zur Einschätzung der Aufrührzeit wurde ein weiterer Langzeitversuch zum
Aufwirbeln und Homogenisieren von 2Liter Glykol-Suspension mit 24,63m.-
% ungemahlenem Strohkoks nach einer Sedimentationszeit von 3 Wochen
(Sedimentvolumen ≈ 1,5Liter, cSediment ≈ 32m.-% durchgeführt. In der in
Abbildung 3.28 gezeigten charakteristischen Aufrührkurve übersteigt das
Drehmoment im schlagartigen Anfahren aus der Suspension die obere Grenze
des Messbereichs von Mmax = 1500mNm des Heidolph-Rührmotors.
Nach dieser Ablösung der Sedimentagglomeration von der Zylinderwand
dreht sich ein großer Klumpen zunächst einige Sekunden mit der Wendel-
rührergeometrie mit, ehe diese Agglomeration mit einem weiteren, jedoch
weitaus geringeren, Drehmomentpeak durch Scherbeanspruchung in kleinere
Agglomerate aufgebrochen wird. Nach diesem Aufbrechen der Agglomerate
wird die Suspension nach etwa zwei Minuten als pumpbar betrachtet, da
das Drehmoment ungefähr ab hier konstante Werte annimmt. Dieser Wert
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Abbildung 3.28 – Exemplarischer Langzeitaufrührversuch einer Glykol-Suspension mit
24,63m.-% ungemahlenem Strohkoks über vier Tage (ca. 350000s)
Rührt man diese Suspension noch weiter, so wird der Suspendierungs-Prozess
zum Homogenisierungsprozess, bei dem weitere kleinskalige Agglomerate
aufgebrochen werden. Im vorliegenden Fall hat sich das Rührdrehmoment
nach einer Rührzeit von 4 Tagen von ∼ 250mNm auf ∼ 100mNm mehr als
halbiert, ohne dass eine nennenswerte Temperaturerhöhung erfasst wurde.
Dies kann aber auch auf die bereits erwähnte rührmotorbedingte Messunsi-
cherheit zurückgeführt werden, siehe Anhang D.1.1.
korreliert auch mit Gleichung (2.39), über welche sich mit der gegebenen
Geometrie eine Mischzeit von tM = 118,8s berechnet.
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3.9 Umwälzen mittels einer Exzenterschneckenpumpe
Zur Vermeidung der Sedimentbildung sind in der bioliq®-Pilotanlage an
verschiedenen Stellen Exzenterschneckenpumpen im Einsatz, welche den
Biosyncrude kontinuierlich umwälzen. Exzenterschneckenpumpen sind der
Gruppe der Verdrängerpumpen zuzuordnen. Hierbei dreht sich ein Rotor, der
als Schnecke geformt ist, exzentrisch in einem Kunststoffgehäuse (Stator),
das ebenfalls als Schraube angelegt ist, allerdings im Gegensatz zum Rotor
die doppelte Gangzahl hat. Dadurch bildet sich zwischen dem Rotor und dem
Gehäuse ein Hohlraum, der bei Rotation des Rotors nach vorne geschoben
wird. Dies ermöglicht eine kontinuierliche Förderung auch von hochviskosen
Medien.
Wenn für die Förderung eine Pulsationsfreiheit nicht unbedingt nötig ist, so
sind auch Drehkolbenpumpen im Einsatz, welche hinsichtlich der abrasi-
ven und korrosiven Biosyncrude-Eigenschaften deutlich langlebiger sind als
Exzenterschneckenpumpen [Uel15].
Um den Leistungsverbrauch beim Pumpen des Biosyncrudes genauer zu er-
fassen, wird im Technikumsmaßstab eine Feedlinie betrieben. Der Feedlinien-
Kreislauf mit Rohrdurchmesser 33,7mm (Wandstärke 2,6mm) beinhaltet
einen Vorlagebehälter, eine Vorlagepumpe und eine auf bis zu 3bar arbei-
tende Druckpumpe, welche jeweils als Exzenterschneckenpumpe ausgeführt
und in Tabelle 3.1 aufgeführt sind. Die Leistungswerte werden von bei-
den Pumpen über das Datenloggersystem „EL-USB-3“ der Firma Lascar
Electronics ausgelesen, welches direkt an die jeweiligen Frequenzumformer
angeschlossen wird.
Tabelle 3.1 – Übersicht über die untersuchten Exzenterschneckenpumpen in der
Feedlinien-Pumpstrecke
Druckpumpe Vorlagepumpe
Hersteller und Typ Nemo Typ NM031 PCM Moineau 4I52
Pumpendurchsatz 0,25 - 1m3/h 0,1 - 2m3/h
Motor-Nennleistung 7,5kW 8,8kW
Frequenzumformer Hitachi SJ-300 ABB ACS-550
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Zu Beginn der Messungen wurde die Pumpstrecke mit 205kg Schwelteer
(KW49/2013, mittlere Feststoffkonzentration 7,5m.-%) befüllt, welcher dann
für 3 Wochen umgewälzt wurde und hierbei eine Temperatur von etwa 35 ◦C
erreichte. Während der Messung verdunsteten knapp 30kg an Schwelteer,
welche als leichflüchtige Dämpfe aus dem System geführt wurden, um eine
weitere Druckerhöhung zu vermeiden.
Die damit verbundene Dichtezunahme (lineares Ansteigen der Dichte von
1175kg/m3 auf 1195kg/m3) und Viskositätserhöhung (nach 3 Wochen betrug
die mittlere Feststoffkonzentration knapp 9m.-%) wurden mit dem in Anhang
A.3.2 vorgestellten Inline-Messgerät Promass 83I der Firma Endress+Hauser
(Reinach, CH) erfasst, über welches auch der über die Druckpumpe gesteuerte
Massenstrom bestimmt wurde. Weitere Ergebnisse und Infos zu diesem
Messgerät finden sich ebenfalls in Anhang A.3.2.
4 Einsatzstoffe und deren
charakteristische Eigenschaften
Um den Einfluss von verschiedenen Partikeleigenschaften auf das Misch-
und Sedimentationsverhalten des Biosyncrudes zu untersuchen, werden ver-
schiedene Partikelkollektive untersucht, siehe Tabelle 4.1.
Tabelle 4.1 – Übersicht über die verwendeten Kokspulver




















x¯50 40,3µm 1 17,1µm 21,9µm
Aschegehalt ~32±10m.-% ~25±8m.-% 1,8±0,2m.-%
Schüttdichte 0,2±0,05g/cm3 0,3±0,05g/cm3 0,34g/cm3
Klopfdichte 0,3±0,05g/cm3 ~0,5g/cm3 0,54g/cm3
Skelettdichte 1,8±0,2g/cm3 1,9±0,1g/cm3 1,47g/cm3
Feuchte 3,8±2m.-% ~3m.-% 4,7m.-%
Brennwert 20±4MJ/kg 22,8MJ/kg 2 30−32MJ/kg
Der hier aufgeführte gemittelte Medianwert x¯50 (nach Waddel-Disk-Auswer-
tung, siehe Abschnitt 4.1) dient zur groben Einordnung der Partikelgröße; in
Abschnitt 4.1 wird die Problematik der Partikelgrößenbestimmung ausführli-
cher diskutiert.
Der stark schwankende Aschegehalt der Strohkokse ist zum Einen auf den
hohen Mineralienanteil im verwendeten Weizenstroh von 4m.-% bis 6m.-%
1 während des (kolloidalen) Mischens reduziert sich dieser Wert auf 27,2µm, siehe Abschnitt
5.3.1
2 Da vor der Mahlung noch Sandkörner > 800µm über eine Siebung entfernt wurden, ist der
Brennwert i.d.R. immer etwas höher als beim ungemahlenen, ungesiebten Strohkoks
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zurückzuführen. Zum Anderen wird der Aschegehalt zusätzlich noch durch
den Sandabtrieb während der Vermischung mit dem Wärmeträger im Dop-
pelschneckenreaktor (siehe Abschnitt 1.1.1) erhöht.
Die große Differenz zwischen Schütt- und Skelettdichte lässt auf ein hohes
Hohlraumvolumen schließen, weswegen das Thema Schüttgutporosität in
Abschnitt 4.2 eingehend behandelt wird.
4.1 Beschreibung der Partikelform von Pyrolysekoksen
Ausgehend von faserförmigem Biomasse-Material als Eingangsstoff ist zu
erwarten, dass die Pyrolysekokspartikel keine runde Form haben, sondern
ebenfalls stäbchenförmige Züge aufweisen. Elektronenmikroskopische Auf-
nahmen bestätigen diese Hypothese qualitativ: Abbildung 4.1 zeigt mittels
dreier Beispielpartikel, dass die Morphologie von Pyrolysekoksen teils stark
von der idealen Kugelform abweicht und längliche Partikel im Kollektiv
vorhanden sind.
Abbildung 4.1 – Rasterelektronenmikroskopische Aufnahme von exemplarischen
Kokspartikeln
Üblicherweise werden Partikel jedoch über ein Kugelmodell, bzw. ein Ku-
geläquivalenzmodell beschrieben, welche auf dem Max-Feret-Durchmesser
dMF oder der Waddel-Durchmesser dWD basieren. Abbildung 4.2 zeigt den
Einfluss der verwendeten Referenzgröße auf die Summenverteilungen von
einem Strohkoks und einem Holzkoks.
Aus dem großen Unterschied der Summenverteilungen wird deutlich, dass
die Wahl der Auswertemethode einen größeren Einfluss auf die Aussage
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 Holzkoks  mit x = dWD Strohkoks mit x = dWD Holzkoks  mit x = dMF Strohkoks mit x = dMF
Abbildung 4.2 – Vergleich der kugelmodellbasierten Summenverteilungen als Funktion
des Kugeläquivalenzdurchmessers
der Partikelanalyse hat, als die eingesetzte Koks-Charge selbst. Dies wird
beispielsweise beim Vergleich der x90-Werte des Holzkokses deutlich: die
dMF-basierte Auswertung führt insbesondere bei länglichen Partikeln zu
einem überproportionalen Anteil in der Summenverteilung, weswegen der
x90,MF-Wert von 130µm auch deutlich über dem dWD-basierten x90,WD-Wert
von 65µm liegt. Für den Strohkoks gelten näherungsweise die gleichen
Werte.
In erster Näherung (R2 = 0,79) ist eine Überführung der beiden Äquivalenz-







Hiermit kann anhand des projektionsflächenbasierten Kugeläquivalenzdurch-
messers dWD die maximale Partikelausdehnung dMF abgeschätzt werden.
Bei der Anwendung eines einzelnen Äquivalenzdurchmessers wird jedoch die
Partikelform schon der Definition nach für alle Partikel des Kollektivs auf eine
Kugelform festgelegt, die nur noch in der Größe variiert. Zur formbezogenen
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Beschreibung der morphologisch inhomogenen Pyrolysekokse eignet sich
daher auch der Waddel-Disk-Durchmesser nicht als Bewertungsgrundlage.
Der Max-Feret-Durchmesser dMF stellt hingegen eine mögliche Bezugs-
grundlage für Überlegungen zur Partikelform dar, weil er eine konsistente,
unveränderte Abmessung der Partikel ist und eine Aussage über die reale
Geometrie der Partikel darstellt.
Aus Sicht der bioliq®-Vergasung ist die Kenntnis der maximalen Partikelaus-
dehnung wegen des Düsenquerschnitts von höherer Priorität, weswegen für
alle nachfolgenden Klasseneinteilungen der Max-Feret-Durchmesser dMF
(nachfolgend auch als x bezeichnet) als Referenzgröße festgelegt wird. Der
hiermit verbundene Informationsverlust bezüglich der Partikelmorphologie
führt zu der Notwendigkeit von Formfaktoren, welche den kugelbasierten
Äquivalenzdurchesser ersetzen.
4.1.1 Beschreibung der Kokspartikel mittels
ausgewählter Formfaktoren
Ausgehend vom faserförmigen Biomasse-Material als Eingangsstoff ist zu
erwarten, dass die Pyrolysekokspartikel eine längliche Form aufweisen. Da-
her werden nachfolgend Formfaktoren zur Länglichkeits-Charakterisierung
vorgestellt, welche sich aus zwei Messgrößen von ein und demselben Partikel
berechnen.
4.1.1.1 Zirkularität
Die Zirkularität ψ ist ein Maß für die Abweichung einer Partikelprojektion
von der Kreisform, was insbesondere bei möglichst kugelnahen Geometri-
en hilfreich ist, wie beispielsweise der Wälzkörperproduktion für Kugel-
lager. Sie berechnet sich aus dem quadrierten Quotienten des Durchmes-
sers des projektionsflächengleichen Kreises zum Durchmesser des projekti-
onsumfangsgleichen Kreises [Hof95]:








2 = 4pi ·AProj
U2Proj
. (4.2)
Abbildung 4.3 zeigt die Zirkularität von verschiedenen Koksen unter Variati-
on des Aschegehalts. Größer werdende Partikel weichen also immer stärker
von der Kugelform (ψ = 1) ab, wobei sich diese Abweichungen prinzipiell














Abbildung 4.3 – Einfluss der Partikelgröße auf die (pro Partikelklasse arithmetisch ge-
mittelte) Zirkularität von verschiedenen Koksen: Die zwei blauen Einhüllungskurven
zeigen, wie mit steigendem Partikeldurchmesser dMF die Abweichung von der Kugelform
zunimmt.
4.1.1.2 Elongationsfaktor
Der Elongationsfaktor e wird aus der Projektionsfläche AProj und dem Max-
Feret-Durchmesser dMF eines Partikels ermittelt [Sch12a]. Die Projektions-
fläche AProj wird einem Rechteck zugeordnet, bei welchem die lange Seite
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gerade dem Max-Feret-Durchmesser dMF entspricht. Die kurze Rechteckseite
wird zu AProj/dMF = dk berechnet. Das Seitenverhältnis des projektionsflä-











Je länglicher ein Partikel ist, desto größer ist also sein e-Wert. Der kleinste
mögliche Elongationsfaktor ist der eines Kreises mit einem Wert von eKreis =
1,27.
In Abbildung 4.4 wird zunächst die e¯ j-Verteilung (∆e = 0,4) innerhalb einer
Partikelklasse abgebildet. Bei der kleineren Partikelklasse (xi = 54-58µm)
liegt der Modalwert bei eh,0 = 2,55, welcher sich bei der größeren Partikel-
klasse (xi = 194-198µm) zu eh,0 = 4,2 verschiebt. Dies ist eine notwendige,
aber noch nicht hinreichende Bedingung (siehe dazu nachfolgender Abschnitt
4.1.1.3) für den Beweis der steigenden Partikellänglichkeit mit steigendem
Max-Feret-Durchmesser dMF.
 q0(e)  in x = 54-58 µm
 Q0(e)  in x = 54-58 µm
 q0(e)  in x = 194-198 µm
 Q0(e)  in x = 194-198 µm



























Abbildung 4.4 – e¯ j-Verteilungen bei verschiedenen Partikelklassen von Strohkoks (cA =
22,3m.-%) als Funktion des arithmetisch gemittelten Elongationsfaktors e¯ j (∆e = 0,4)
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Abbildung 4.5 illustriert den Elongationsfaktor e von verschiedenen ausge-
wählten Koks-Chargen, welcher bis zu einem Max-Feret-Durchmesser von





ansteigt, wobei die in Abbildung 4.5 rot eingezeichnete Kurve aufgrund
der logarithmischen Auftragung nicht-linear erscheint. Anhand der eben-
falls mitgezeichneten Summenverteilungen lässt sich erkennen, dass sich
über die Gleichung (4.4) die Elongation der untersuchten Pyrolysekoks-
Partikelkollektive für alle Partikel kleiner x90,MF (bzw. in diesem Fall alle





































Abbildung 4.5 – Arithmetisch gemittelte Elongationsfaktoren e der untersuchten Py-
rolysekokse: Die e-Werte sind für alle Partikel kleiner < 150µm (bzw. < x90,MF, siehe
Summenverteilungskurven) eine lineare Funktion der Partikelgröße dMF
Zur Übersichtlichkeit werden nur vier verschiedene Partikelkollektive dar-
gestellt, jedoch gilt Gleichung (4.4) in guter Näherung (R2 = 0,95) für alle
untersuchten Strohkokse (gemahlen und ungemahlen) unter Variation des
Aschegehalts (cA = 22,3m.-%, 34,8m.-%, 35,5m.-%, 43,1m.-%, siehe auch
[Nic15a]), sowie auch für zwei unterschiedliche Holzkokse (Buchenholz,
Altholz).
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Die wesentliche Erkenntnis aus Abbildung 4.5 ist neben der einheitlichen
Beschreibung der Pyrolysekokslänglichkeit der Effekt der Partikelmahlung,
siehe Tabelle 4.2. Durch die Partikelzerkleinerung wird also die Länglichkeit
reduziert, weswegen nach der Literatur [Hoc97] auch mit einer Viskositäts-
reduzierung in Suspensionen mit gemahlenen Strohkoksen zu rechnen ist,
siehe auch Abschnitt 4.4.





Eine Kombination von großem Max-Feret-Durchmesser dMF und kleiner
Projektionsfläche AProj würde zwar gemäß Gleichung (4.3) auf eine längliche
Partikelform hindeuten, jedoch können auch verzweigte oder geschlängelte
Partikelformen sowie Schneeflocken-ähnliche Teilchen zu hohen e-Werten
führen, ohne jedoch sonderlich länglich zu sein. Solche Strukturen weisen
dann jedoch einen relativ großen Projektionsumfang UProj auf, mit welchem






Analog zu Abbildung 4.4 zeigt Abbildung 4.6 die arithmetisch gemittelte
l¯ j-Verteilung (∆ l = 0,1) innerhalb einer Partikelklasse. Ebenfalls analog
zum Elongationsfaktor illustriert Abbildung 4.7 die arithmetisch gemittelten
Linienfaktoren l¯ j als Funktion aller Partikelklassen.
Die entscheidende Aussage aus diesen beiden Graphen ist, dass sich alle
(arithmetisch gemittelten) Werte unterhalb des Linienfaktors eines Kreises
von lKreis = 3,14 befinden, und bei größer werdenden Partikel sich dem
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 q0(l)  in x = 194-198 µm
 q0(l)  in x = 54-58 µm
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Abbildung 4.6 – l¯ j-Verteilungen bei verschiedenen Partikelklassen von Strohkoks (cA =
22,3m.-%) als Funktion des arithmetisch gemittelten Linienfaktors l¯ j (∆ l = 0,1)
Wert lStab = 2 eines unendlich langen und dünnen Stabes annähern. Die ver-
gleichbaren Werteverläufe sind wieder durch die blauen Umhüllungskurven
illustriert.
Neben der notwendigen Bedingung für den Nachweis der Länglichkeit über
den e-Faktor, ist über den l-Faktor nun auch hinreichend belegt, dass es (im
Mittel) keine dendritischen oder gewundenen Partikel gibt, da es keine Werte
l > 2,7 gibt1.
Im Vergleich mit dem Holzkoks weisen die Strohkokse für fast alle Partikel
eine leicht stabförmigere Form auf, was aber auch auf die Art der Biomas-
sevorbehandlung vor der Pyrolyse zurückgeführt werden kann. Ansonsten
zeigen die Strohkokse wieder einen gemeinsamen linearen Verlauf bis ca.
dMF ≈ 150µm.
1 Ein Partikel in Form eines („+“)-Zeichens hätte bei unendlich dünnen Strichen beispiels-
weise einen Linienfaktor von lPlus = 4, ein Partikel in Form einer eckigen oder schlangen-
förmigen 5 hätte etwa einen Linienfaktor von lFünf ≈ 5














Abbildung 4.7 – Linienfaktoren l der untersuchten Pyrolysekokse
4.1.2 Einführung des Ellipsoids als
alternatives Partikelmodell
Volumengewichtete Partikelgrößenverteilungen basieren in der Regel auf
einem Kugeläquivalenzmodell, welches bei anders geformten Partikeln ent-
sprechend ungenau wird. Daher wird zur Beschreibung der Pyrolysekokse
eine zweiparametrige Partikelgrößenverteilung angewandt, die nicht nur den
Max-Feret-Durchmesser dMF (der für das Kugelmodell genutzt werden kann)
verwendet, sondern noch den Elongationsfaktor e als Formfaktor berück-
sichtigt. Basierend auf den Längen- (dMF) und Breitenabmessungen (dk) der
projektionsflächengleichen Rechtecke lassen sich mit dem Zylinder und dem
Ellipsoid zwei rotationssymmetrische Körper ableiten, welche anhand der
bereits in Abbildung 4.1 vorgestellten REM-Aufnahme in Abbildung 4.8
diskutiert werden.
Die ermittelten Abmessungen der gezeigten Beispielpartikel a, b und c sind
in Tabelle 4.3 aufgelistet, sowie die sich daraus ergebenden Partikelvolumen
für die genannten Modelle.
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Abbildung 4.8 – Rasterelektronenmikroskopische Aufnahmen und Illustration der Mo-
delle zur Berechnung des Partikelvolumens für drei Beispielpartikel
Tabelle 4.3 – Berechnung des Volumens der drei Partikel a, b und c aus Abbildung 4.1
nach Ellipsoid-, Zylinder- und Kugelmodell (Einheiten: µmx)
Abmessungen Hilfsgrößen Modellvolumen
Partikel Herkunft dMF AProj dk e VEllipsoid VZylinder VKugel
a Holzkoks 58,9 984 16,7 3,5 8,6E+3 1,3E+4 1,1E+5
b SK, cA = 22,3 98,1 2581 26,3 3,7 3,6E+4 5,3E+4 4,9E+5
c SK, cA = 43,1 229,5 4638 20,2 11,4 4,9E+4 7,4E+4 6,3E+6
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Aus diesen Werten, sowie der grafischen Verdeutlichung aus Abbildung 4.8
ist gut erkennbar, dass eine auf dem dMF-Kugelmodell basierende Volumen-
berechnung in ein Ergebnis resultiert, welches das reale Partikelvolumen
stark überschätzt. Die dWD-basierten Kugelmodelle nähern zwar das Parti-
kelvolumen besser an, aber es kann keine Aussage mehr zur Partikelform
getroffen werden.











berechnet, stellt eine bessere Annäherung an das Partikelvolumen unter Be-
rücksichtigung der größten Partikelausdehnung dMF dar. Der kurze Partikel-
durchmesser dk wird hierbei gemäß Gleichung (4.3) über den Elongations-
faktor e bestimmt.
Verglichen mit einem Zylindermodell (VZylinder = pi ·( dk2 )
2 ·dMF) führt das
Ellipsoidmodell zu etwas kleineren Partikeln. Da allerdings messtechnisch
bedingt die Partikel ohnehin tendenziell von ihrer größten Seite vermessen
werden (vergleiche Abschnitt 3.1) und auch Hohlvolumen wie beispielsweise
offene Poren oder Oberflächenrauheiten nicht erfasst werden können, wird
davon ausgegangen, dass das Ellipsoidmodell die Partikelkollektive besser
annähert als das Zylindermodell, welches das Partikelvolumen leicht größer
darstellt2.
Die Einführung des Ellipsoidmodells hat für zukünftige Untersuchungen
zur präziseren Beschreibung von Morphologie und Partikelgrößenverteilung
zwei Ziele:
• Anhand der Länglichkeit der Partikel, die sich im Strömungsfeld zur
Widerstandsminimierung längst ausrichten, kann das strukturvisko-
se Fließverhalten des Biosyncrudes besser verstanden werden, siehe
Abschnitt 4.4.
2 Die nachfolgend eingeführte ellipsoidbasierte Partikelgrößenverteilung würde sich durch
die volumetrische Gewichtung ohnehin nicht von einer zylinderbasierten Partikelgrößenver-
teilung unterscheiden
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• Die Kenntnis der Partikelmorphologie erlaubt die Computer-gestützte
Modellierung von Partikelschüttungen, sowie die Einbindung in CFD-
Simulationen zur Berechnung von Viskositäten als Funktion der einge-
setzten Partikelschüttung.
Wie bereits in Abschnit 3.1 beschrieben, ist das Scatter Measurement zur
Erfassung mehrerer Partikelmaße mit einem hohen numerischen Aufwand
verbunden. Daher soll nun eine Methode entwickelt werden, um kugeläquiva-
lentbasierte Single Measurement-Daten rechnerisch in eine ellipsoidbasierte
Volumenverteilung zu überführen.
4.1.2.1 Analytische Überführung eines Kugelmodells zu einer
ellipsoidbasierten Partikelgrößenverteilung
Die in Abbildung 4.5 arithmetisch gemittelten Elongationsfaktoren e¯ j be-
schreiben die mit der Partikelgröße ansteigende Länglichkeit. Um allerdings
eine Aussage über die Volumen- bzw. Massenverteilung der Partikel zu er-











Hierbei ist Vj das nach dem Ellipsoidmodell über Gleichung (4.6) berechnete
Partikelvolumen jedes einzeln gemessenen Partikels j. Die kugeläquiva-
lentbasierte Dichteverteilung (siehe Abschnitt 2.1.1, Gleichung (2.3) mit
Gewichtung r = 3, wobei hierzu der Max-Feret-Durchmesser dMF verwendet
wird) lässt sich nun durch Einsetzen der Gleichungen (4.6) und (4.7) zu einer




















































q3(x¯ j)Ellipsoid ·∆x. (4.9)
Abbildung 4.9 zeigt die Notwendigkeit der volumengewichteten Mittelung
des Elongationsfaktors: Die ellipsoidbasierte Verteilungsdichte, die mit den
Messdaten des Scatter Measurements errechnet wurde, lässt sich mit der Sin-
gle Measurement-basierten q3(x¯i)Ellipsoid-Verteilung besser annähern, wenn
mit dem volumengewichteten Elongationsfaktor e¯vol,i (wie in Gleichung
(4.8)) gerechnet wird, und nicht mit dem anzahlgewichteten Elongationsfak-
tor e¯i.
Die Wichtigkeit solcher Überlegungen illustriert Abbildung 4.10: Davon
ausgehend, dass das Ellipsoidmodell das Partikelvolumen am besten annähert,
wird das Partikelvolumen mit dem Max-Feret-Durchmesser dMF-basierten
Kugelmodell zu groß dargestellt.
Der Modalwert der logarithmischen Normalverteilungsfunktion verschiebt
sich von dMF = 97,2µm auf dEllipsoidmodell = 71,1µm während die Standard-
abweichungen mit σ = 0,83 bzw. σ = 0,81 etwa gleich groß, und damit die
Partikelverteilungen etwa gleich breit bleiben.
Bei dieser Messung wurde der Messbereich bis 1mm ausgeweitet, wodurch
verglichen mit Abbildung 4.2 mehr größere (Sand-)Partikel erfasst wurden.
Hierdurch wird ein x90,MF-Kugel-Wert von 354µm erreicht, welcher sich bei
der Auswertung nach dem Ellipsoidmodell auf x90,Ellipsoid = 166µm redu-
ziert.
















Abbildung 4.9 – Ellipsoidbasierte Verteilungsdichte von Strohkoks (cA = 22,3m.-%) als


































Abbildung 4.10 – Vergleich von ellipsoid- und kugelmodellbasierten Partikelgrößenver-
teilungen des ungemahlenen Strohkokses (cA = 22,3m.-%)
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4.1.2.2 Vergleich verschiedener Partikelschüttungen
Vergleicht man nun den Einfluss der verschiedenen untersuchten Kokse
auf die ellipsoidmodellbasierte Summenverteilungen, so ergeben sich die
in Abbildung 4.11 gezeigten Verläufe. Erwartungsgemäß sind die Holz-
kokspartikel leicht kleiner als die beiden Strohkokse, wie es auch bereits den





















Abbildung 4.11 – Ellipsoidbasierte Partikelsummenverteilungen von verschiedenen Kok-
sen
Die mit steigendem Aschegehalt leicht kleiner werdenden d50,MF-Werte in-
nerhalb des Strohkokses sind auf den steigenden Sandanteil durch Abrieb
des Wärmeträgers in der Pyrolyse zurückzuführen. In einer elektronenmikro-
skopischen Aufnahme des Strohkokses hohen Aschegehalts konnten SiO2-
Partikel einer Größe von 10 < dMF < 20 µm identifiziert werden, siehe Ab-
bildung 4.12.
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Abbildung 4.12 – Elektronenmikroskopische Aufnahme von SiO2-Partikeln
4.2 Porosität von Kokspartikelschüttungen
Zur Bestimmung der Schüttgutporosität werden verschiedene Koks-Chargen,
sowie der Einfluss des Anorganikgehalts im Strohkoks untersucht. Mit Hilfe
eines Modells aus der Literatur kann zudem zwischen intrapartikulären und
interpartikulären Porenvolumen unterschieden werden.
4.2.1 Vergleich verschiedener Partikelschüttungen
In Abbildung 4.13 werden die Porositäten von ungemahlenem und gemahle-
nem bioliq®-Strohkoks mit Holzkoks sowie einer wenig porösen Steinkoh-
leprobe3 verglichen. Die Reduzierung der Schüttgutporosität vges durch die
Mahlung des Strohkokses ist hierbei deutlich erkennbar.
Betrachtet man nun die differentielle Auswertung der Porositätsmessung in
Abbildung 4.14, so kann anhand der Kurvenmaxima zwischen intra- und
interpartikulären Poren unterschieden werden. In der integralen Auswertung
kann der Grenzporendurchmesser dgrenz an den Abweichungen vom linearen
Kurvenverlauf abgelesen werden.
3 dWD-basierte Partikelgrößenverteilung (Messwerte aus [Bit11]): x10 = 16,48µm,x50 =
50,67µm,x90 = 302,85µm
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225  Strohkoks (cA = 49 m.-%)          ungemahlen















Abbildung 4.14 – Differentielles Intrusionsvolumen von gemahlenenem und ungemahle-
nem Strohkoks im Vergleich mit Steinkohle
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Während bei der ungemahlenen Strohkoks-Charge die Grenze bei etwa 10µm
liegt, wird durch die Mahlung diese Grenze zu etwa 1µm verschoben. Die
Werte für weitere untersuchte Partikel finden sich im Anhang A.2.
Überträgt man nun diese Grenzporendurchmesser dgrenz auf die integralen
Kurven der Strohkokse in Abbildung 4.13, so wird das Intrusionsvolumen
mit d > dgrenz als interpartikuläres Porenvolumen bezeichnet, und analog das
Intrusionsvolumen mit d < dgrenz als intrapartikuläres Porenvolumen. Auffäl-
lig ist, dass sich nach Einsetzen der jeweiligen Grenzporendurchmesser dgrenz
sowohl für die ungemahlenen als auch für die gemahlenen Strohkokspartikel
ein interpartikuläres Hohlvolumen von 0,55cm3g−1 ergibt. Dies bedeutet,
dass durch die Partikelmahlung im wesentlichen das intrapartikuläre Po-
renvolumen reduziert wird, während das interpartikuläre Hohlvolumen nur
geringfügig verkleinert wird.
Aus der starken Verschiebung des Porengrenzdurchmessers dgrenz kann al-
lerdings auch gefolgert werden, dass sich für intrapartikuläre Hohlvolumen
keine einheitliche Porengröße festlegen lässt, und sich die jeweiligen Volu-
menbereiche stark überscheiden, was auch anhand Abbildung 4.15 belegt
werden kann. Die intrapartikulären Poren auf Abbildung 4.15(a) sind größer
als das Koksteilchen in Abbildung 4.15(b). Dies bedeutet, dass es Zwischen-
kornvolumen geben muss, die deutlich kleiner sind als die größeren Poren.
4.2.2 Einfluss des Anorganikgehalts auf
die bioliq®-Strohkoks-Porosität
Da die mineralischen Bestandteile der Biomasse sowie der Sandabrieb aus
der Schnellpyrolyse keine nennenswerten Porenstrukturen aufweisen, sinkt
die Schüttgutporosität mit steigendem Anorganikgehalt, wie in Abbildung
4.16 gezeigt.
Hierbei lässt sich die Porositätsabnahme in cm3/g in sehr guter Näherung
(R2 = 0,9987) als lineare Funktion des Anorganikgehalts im Bereich 20m.-%
< cA < 50m.-% beschreiben über
vges = 5,59−0,0712cA (4.10)
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(a) typische Poren im Holzkoks (b) kleiner Partikel im aschereichen Strohkoks
Abbildung 4.15 – Rasterelektronenmikroskopische Aufnahmen zur Porosität der unter-
suchten Kokspartikel






















Abbildung 4.16 – Einfluss des Anorganikgehalts cA auf die Schüttungsporosität von
ungemahlenem bioliq®-Strohkoks
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4.2.3 Modellbasierte Unterscheidung von intrapartikulä-
ren Poren und Zwischenkornvolumen
Der Anteil des Zwischenkornvolumens am Gesamtvolumen einer Partikel-
schüttung hängt von vier Haupteinflussgrößen ab [Hof95]:
1. Partikelgröße: Medianwert der Partikelgrößenverteilung µ = x50µm
2. Partikeldichte: Skelettdichte ρSkelettkgm-3 eines einzelnen Teilchens
3. Partikelform: Beschreibbar durch die Abweichung von der Kugelform
mittels der Zirkularität ψZ (vgl. Abschnitt 4.1.1.1)
4. Breite der Partikelgrößenverteilung: σ als geometrische Standardab-
weichung der logarithmisch normalverteilten Verteilungsdichte q3(x¯i)
Für abnehmende Partikelgröße und -dichte vergrößert sich das Partikel-
zwischenvolumen, da interpartikuläre Haftkräfte relativ zur Schwerkraft an
Einfluss gewinnen, und die Partikel eher in nicht-dichtestgepackter Weise
aneinander haften bleiben [Hof95]. Eine Abweichung von der Kugelform
führt ebenfalls tendenziell zu einer Erhöhung der interpartikulären Volumen
[Yu97].
Eine breite Partikelgrößenverteilung verringert tendenziell die Porosität,
da kleine Partikel die Hohlräume zwischen den größeren Partikeln füllen
[Hof95].
Mit den oben genannten vier entdimensionierten Haupteinflussgrößen konnte
mittels verschiedener Referenzpartikelkollektive eine empirische Näherungs-
formel [Hof95] zur Berechnung des losen Hohlvolumens εlose von lockeren,
unverdichteten Partikelschüttungen aufgestellt werden:
εlose = 1− (1− (0,684·e−0,0142 ·µ ·ρ +0,416) · e−0,829 ·σ ) ·ψ0,848Z (4.11)
Die Gleichung (4.11) gilt für unporöse Partikel, berücksichtigt keine chemi-
schen Wechselwirkungen und ist gültig für ρ ·µ > 20, ψZ > 0,15 sowie einer
Standardabweichung von σ < 0,69. Mit diesem Zusammenhang kann von
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der gemessenen Schüttgutporosität εgesamt das interpartikuläre Hohlvolumen
εlose abgezogen werden. Hieraus ergibt sich das intrapartikuläre Porenvolu-
men, in welchem ein beträchtlicher Teil der flüssigen Phase immobilisiert
wird. Tabelle 4.4 vergleicht die verschiedenen gemessenen und errechneten
Hohlvolumen:
Zu beachten ist hierbei, dass die Dichte eines Partikels iterativ neu berechnet
werden muss, da die intrapartikuläre Porosität als Berechnungsergebnis die
„Umhüllungsdichte“ eines einzelnen Partikels im Vergleich zur Skelettdich-
te stark reduziert. Als Partikelgröße wurde der Medianwert der ellipsoid-
modellbasierten Partikelgrößenverteilung verwendet, bei welcher auch die
dazugehörige Zirkularitätswert abgelesen wurde.
Tabelle 4.4 – Übersicht über die Koksporositäten
vgesamt εgesamt εlose vintra

























4,01 86,6 60,2 1,22
SK, cA =
34,8m.-%
3,11 85,2 58,1 0,99
SK, cA =
43,1m.-%
2,48 82,0 58,4 0,71
SK, cA =
49,0m.-%
2,13 80,2 50,5 0,79
SKG, cA =
49m.-%
0,97 68,5 48,7 0,28
Holzkoks 1,32 65,9 55,5 0,21
Steinkohle 1,00 58,7 48,5 0,18
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Da die Partikelgrößenverteilungen zu breit sind, bzw. die Standardabweichun-
gen von teils bis zu σ = 0,81 über den Gültigkeitsbereich hinaus gehen, sind
die nachfolgenden Überlegungen kritisch zu hinterfragen und die Plausibilität
der Ergebnisse zu überprüfen.
Das vollständige Hohlvolumen der ungemahlenen Strohkokse besteht zu
etwa einem Drittel aus intrapartikulärem Porenvolumen. Dies bedeutet, dass
je nach Aschegehalt zwischen 0,8ml/g und 1,2ml/g Flüssigkeit während des
Mischens komplett immobilisiert werden. Durch Mahlung des Strohkokses
reduziert sich das Intrusionsvolumen um etwa die Hälfte, und das intrapar-
tikuläre Hohlvolumen um fast zwei Drittel, da innere Poren aufgebrochen
werden, bzw. über die Reduktion der Länglichkeit auch eine dichtere und
damit weniger poröse Schüttung ermöglicht wird.
Diese Beobachtung geht einher mit den Porositätswerten des ebenfalls vorge-
mahlenen Holzkokses, der verglichen mit dem gemahlenen Strohkoks eine
ähnliche Partikelgrößenverteilung aufweist. Die niedrigsten Werte für das
intrapartikuläre Porenvolumen weisen die wenig-poröse Steinkohlepartikel
auf.
Das so berechnete Partikelporenvolumen vintra erlaubt eine Rückwärtsab-
schätzung der Grenzporendurchmesser dgrenz, die bei allen Koksen wie in
Abbildung 4.13 etwa im Bereich von 1µm bis 10µm liegen. Hierdurch wird
eine zumindest qualitative Aussagekraft der angewandten Gleichung (4.11)
sichergestellt.
Verglichen mit den Messwerten aus den Abbildungen 4.13 und 4.14 liefern
die analytische ermittelten Werte aus Tabelle 4.4 größere interpartikuläre
Hohlräume bzw. ein kleineres intrapartikuläres Porenvolumen, jedoch bleibt
die qualitative Aussage die gleiche: Das intrapartikuläre Porenvolumen wird
durch eine Partikelmahlung signifikant stärker reduziert als die interpartiku-
lären Zwischenräume.
4.3 Eigenschaften der verwendeten flüssigen Phasen
Wie bereits in Abschnitt 1.1.1 beschrieben, fallen nach der Schnellpyrolyse
von Stroh mit dem Schwelteer und dem Schwelwasser zwei verschiedene
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Kondensate an. Im Schwelteer tritt ab Wassergehalten von > ~20m.-% eine
weitere Phasentrennung in eine wasserreichere Leichtfraktion und eine zähe
Schwerfraktion auf.
In der bioliq®-Flugstromvergasung wird neben organischen Pyrolysekonden-
saten auch (Ethylen-) Glykol als flüssige Phase verwendet, um insbesondere
bei den Anfahrversuchen auf eine gleichbleibende Referenzflüssigkeit zu-
rückgreifen zu können, welche zudem in ausreichenden Mengen bestellbar ist.
Dieser Modellbrennstoff wird daher auch in der mechanischen Handhabung
(Mischen, Sedimentation, Homogenhalten) als Referenzflüssigkeit verwen-
det. Die Eigenschaften der verschiedenen untersuchten flüssigen Phasen sind
in Tabelle 4.5 zusammengefasst.
Die in der Tabelle 4.5 gezeigten Viskositätsparameter werden mit dem in
Abschnitt 3.2 vorgestellten Helix-Spindelsystem gemessen, und für die An-
wendungsbereiche des Mischens (höhere Scherraten und Temperaturen) und
der Partikelsedimentation (Raumtemperatur, sehr geringe Scherraten) exem-
plarisch aufgeführt.
Für die Brennwertbestimmung des Schwelwassers muss wegen des hohen
Wassergehaltes eine Berechnungsvorschrift zu Hilfe genommen werden,
wobei hier die in Abschnitt 3.3.2 vorgestellte Channiwala-Gleichung (3.1)
verwendet wird. Je nach Berechnungsmethode gehen die Werte hier jedoch
stark auseinander ([Pfi14]: 3,6MJ/kg, [Fun14]: 7,13MJ/kg).
Die teils stark schwankenden Charakteristika der Pyrolysekondensate kann
sowohl auf Variationen der Pyrolysebedingungen, Zusammensetzung der
eingesetzten Biomasse oder Alterungseffekte durch Langzeitlagerung zu-
rückgeführt werden. Hinsichtlich der Alterungsstabilität kann die Kondensat-
Qualität durch die Entfernung von Partikeln erheblich gesteigert werden.
Baldwin et al. filterten Pyrolysedämpfe über ein keramisches Material und
konnten bei einer Temperaturbelastung von 80 ◦C für mehr als einen Tag eine
praktisch konstante Viskosität erreichen, während die ungefilterten Konden-
sate aufgrund von Alterungsprozessen eine bis zu 10-mal höhere Viskosität
aufweisen [Bal14].
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Tabelle 4.5 – Übersicht über die verwendeten Flüssigkeiten




























Dichte ρ¯ 1,11g/cm3 1,02g/cm3 ~1,17g/cm3 1,12−
1,15g/cm3
Viskosität,
80 ◦C, n =
50min−1
3,5mPas < 1mPas 50−150mPas 10−50mPas
Viskosität,
20 ◦C, n =
1min−1
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4.4 Rheologische Charakterisierung
der untersuchten Suspensionen
In diesem Abschnitt werden die rheologischen Eigenschaften der untersu-
chen Kokssuspensionen vorgestellt, und unter Variation der verwendeten
Einsatzstoffe, der Feststoffkonzentration und der Temperatur ausgewertet.
Weitere Einflussgrößen wurden vorab anhand Glykol-basierter Strohkoks-
suspensionen in [Bit11] untersucht. Alle Messungen werden mit dem in
Abschnitt 3.2 vorgestellten Helix-Spindelsystem bei 20 ◦C und einer Spin-
deldrehzahl von 50r/min durchgeführt (wenn nicht anders angegeben), da
die nicht-Newton’schen Suspensionen zu starkem Wandgleiten neigen.
4.4.1 Einfluss von Feststoffkonzentration
und Partikelgrößenverteilung
Abbildung 4.17 zeigt, dass sich die relativen Strohkoks-Suspensionsviskositä-
ten ηr je nach Mahlung und Konzentration um mehrere Größenordnungen
unterscheiden. Die Normierung der Viskositätsmesswerte ηs auf die Viskosi-
tät ηl der reinen Matrixflüssigkeit führt zu vergleichbaren relativen Visko-
sitätswerten ηrel. Für die ungemahlenen und gemahlenen Strohkokssuspen-
sionen können jeweils statistische Regressionsfunktionen ermittelt werden,
um die jeweiligen Trends zu beschreiben. Die Messungen mit weiteren
Koks-Chargen finden sich in Abbildung A.2 im Anhang A.3.
Die durch die Partikelmahlung sinkende Suspensionsviskosität wird einerseits
mit der abnehmenden Partikellänglichkeit (siehe Tabelle 4.2) begründet,
sowie andererseits mit der signifikanten Reduktion von intrapartikulären
Porenvolumen, siehe Abschnitt 4.2.
Während bei den ungemahlenen Strohkoksen mit dem in Abschnitt 3.6.1.2.1
vorgestellten Laborkolloidmischer per zyklischer Feststoffzugabe maximal
Koksanteile von 32m.-% eingemischt werden können, sind unter Verwen-
dung von vorgemahlenen Strohkoksen von bis zu 47m.-% erreichbar.
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Abbildung 4.17 – Einfluss der Einsatzstoffe auf die relative Suspensionsviskosität (20◦C,
50r/min) als Funktion der Feststoffkonzentration
4.4.2 Einfluss der Suspensionstemperatur
Abbildung 4.18 zeigt den Einfluss der Temperatur T (in ◦C) auf die Suspensi-
onsviskosität bei einem gemahlenen Strohkoks in Ethylenglykol. Bis zu einer
Feststoffkonzentration von 36m.-% steigen die Kurven der logarithmierten
Viskosität parallel und in ähnlichen Abständen als Funktion des Feststoffge-
halts an. Bei höheren Konzentrationen wird vermutet, dass die Messwerte
aufgrund zu zäher Suspensionen einen zu großen Fehler aufweisen, weswe-
gen diese Datenpunkte nicht bei der Erstellung von Ausgleichsfunktionen
(und auch für die unten genannte Gleichung (4.12)) berücksichtigt wurden.
Als grobe Daumenregel lässt sich ableiten, dass sich die Viskosität halbiert
für eine Temperaturerhöhung um ∆T = 15 ◦C. Überdies steigt die Viskosität
um 30% bei einer Erhöhung der Feststoffkonzentration um 1m.-%. Bezogen
auf eine Suspension mit Ethylenglykol und gemahlenem Strohkoks lassen
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Abbildung 4.18 – Einfluss der Temperatur T (in ◦C) auf die Suspensionsviskosität
(50r/min, gemahlener Strohkoks in Ethylenglykol) als Funktion der Feststoffkonzentration
[Nic14c]
Hierbei ist cSKG die massenprozentuale Feststoffkonzentration von gemahle-
nem Strohkoks in Ethylenglykol. Eine vollständige Auflistung der Messdaten
findet sich in Tabelle A.3 im Anhang A.3.
5 Mischen der Pyrolyseprodukte
Im Karlsruher bioliq®-Verfahren werden die Pyrolysekondensate mit dem Py-
rolysekoks zum Biosyncrude vermischt, um einen energiedichten Einsatzstoff
für die Flugstromvergasung bereitzustellen. Das Hauptziel der Mischunter-
suchungen ist die Maximierung des eingetragenen Pyrolysekokses, wobei
ein beträchtlicher Teil der flüssigen Phase durch intrapartikuläre Poren und
Zwischenkornvolumen immobilisiert wird (siehe Abschnitt 4.2), und somit
weniger Flüssigkeit zur Fließfähigkeit der Mischung beitragen kann. Der
Fokus liegt daher auf dem Einmischen hoher Feststoffkonzentrationen in eine
flüssige Phase.
In diesem Kapitel werden die experimentellen Ergebnisse unter Einsatz
der in Abschnitt 3.6 vorgestellten Mischapparate vorgestellt: Zunächst wird
das kolloidale Mischen fließfähiger Suspensionen mit variierenden Einsatz-
stoffen unter Verwendung beider Kolloidmischer diskutiert; anschließend
werden die Machbarkeitsexperimente zum Mischen mit Extrudern vorge-
stellt. Abschließend erfolgt ein Vergleich der Mischapparate mit einem Inline-
Homogenisator, welches sich als bestgeeignetes Mischsystem herausstellt.
5.1 Kolloidales Mischen von fließfähigen Suspensionen
Der Einfluss der verschiedenen Einsatzstoffe auf die Mischbarkeit und den da-
mit verbundenen Leistungseinträgen wird mit dem in Abschnitt 3.6.1.2.1 vor-
gestellten Laborkolloidmischer untersucht. Darauf aufbauend wird anschlie-
ßend die Misch-Charakteristik des Kolloidmischers der bioliq®-Mischstation
vorgestellt, sowie eine Abschätzung zum Scale-Up auf einen industriellen
Maßstab durchgeführt.
Eine vollständige, tabellarische Dokumentation aller gemessenen Leistungs-
daten des Kolloidmischers findet sich im Anhang B.1. In diesem Abschnitt
werden die Daten nur auszugsweise anhand ausgewählter Diagramme disku-
tiert.
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5.1.1 Energieeinträge unter Variation verschiedener
Einsatzstoffe im Laborkolloidmischer
Der kolloidale Mischvorgang wird von vielen verschiedenen Einflussgrößen
teils stark beeinflusst, auf welche in den nachfolgenden Unterabschnitten
detailliert eingegangen wird. Hierbei wird der Fokus auf die Variation ver-
schiedener Einsatzstoffe gelegt; in Anhang B.1.2 finden sich ergänzende
Untersuchungen zum Einfluss von geometrischen Parametern und von ver-
schiedenen Betriebseinstellungen. Alle in Abschnitt 5.1.1 vorgestellten Mi-
schergebnisse wurden bei Drehzahl von n = 1500r/min durchgeführt, sowie
mit den Werkeinstellungen hinsichtlich Scherringhöhe und Mischerpaddel-
länge (siehe Abschnitt 3.6.1.2.1).
Ziel dieser Untersuchungen ist das grundlegende Verständnis der Stellschrau-
ben des kolloidalen Mischvorgangs. Zunächst werden die beiden experi-
mentellen Mischvorgänge (siehe auch Abschnitt 3.6.1.3) verglichen. Danach
werden die Einflussgrößen der verschiedenen Einsatzstoffe (siehe Kapitel 4)
und ihre charakteristischen Merkmale diskutiert. Weitere Untersuchungen
zu den geometrische Einflussfaktoren wie Mischerdrehzahl, Kokszugabege-
schwindigkeit, Füllhöhe, Scherringhöhe, Mischerpaddellänge etc. finden sich
im Anhang B.1.2.
5.1.1.1 Einfluss der Partikelgrößenverteilung
Beim Suspendieren des ungemahlenen Strohkokses (SK) reduziert sich die
Partikelgröße von x¯50,WD = 40,3µm auf x¯50,WD = 27,2µm, während beim
Suspendieren des gemahlenen Strohkokses (SKG) keine signifikante Parti-
kelzerkleinerung beobachtet wurde. Aus diesem Grund ist der Energieeintrag
beim Einmischen des gemahlenen Kokses auch deutlich geringer, als bei
Verwendung des ungemahlenen Strohkokses, siehe Abbildung 5.1.
Der Energieverbrauch um einen Slurry mit 25m.-% mit ungemahlenem Koks
anzumischen, fällt bei der Verwendung von gemahlenem Koks um mehr als
zwei Drittel ab. Bei 30m.-% beträgt die Energieabnahme bereits vier Fünftel
und bei 35m.-% wird nur noch ein Sechstel bis ein Siebtel des Energiever-
brauchs benötigt. Dies bedeutet, dass über die Reduzierung der Partikelgröße
etwa 85% der Mischenergie eingespart werden können. Allerdings wird für
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Abbildung 5.1 – Einfluss der Partikelgrößenverteilung auf den Mischenergieeintrag über
der Feststoffkonzentration (drei Liter Biosyncrude auf Glykolbasis, Prozess-angepasste
Feststoffzugabe) [Nic13]
Tabelle 5.1 – Energieeintrag der separaten Kokspartikelmahlung im Vergleich mit dem
Mischenergieeintrag
Verwendeter Apparat Energieeintrag
Koksmahlung mit der Exzenterschwingmühle 650 kJ/kg
Einmischen von 35m.-% vorgemahlenem
Strohkoks mit dem Laborkolloidmischer
49 kJ/kg
Einmischen von 35m.-% ungemahlenem
Strohkoks mit dem Laborkolloidmischer
337 kJ/kg
die Partikelmahlung per Exzenterschwingmühle mit knapp 650kJ/kg noch
mehr Energie benötigt, siehe Abschnitt 3.7. Daher ist eine Partikelzerklei-
nerung während des Mischvorgangs dem Einsatz einer Partikelmühle vor-
zuziehen, was auch die zusammenfassenden Werte in Tabelle 5.1 nochmals
aufzeigen.
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Außerdem ist bemerkenswert, dass die Kurve mit der Mischung aus gemahle-
nem und ungemahlenem Koks deutlich näher an der Kurve des gemahlenen
Kokses liegt, obwohl aufgrund der 50:50-Mischung eher eine Kurve genau
dazwischen erwartet wurde. Damit ist klar, dass die Partikelgrößenvertei-
lung einen starken, und nicht-linearen Einfluss hat, da beispielsweise in der
50:50-Mischung das kleinere Partikelkollektiv (SKG) die Partikelzwischen-
volumen des größeren Partikelkollektivs (SK) füllen kann, wodurch weniger
Flüssigkeit immobilisiert wird.
Sobald während des Mischvorgangs eine Temperatur von 50 ◦C überschritten
wurde, wurde das Kühlsystem eingeschaltet, was bei der ungemahlenen Sus-
pension ab dem Erreichen von 25m.-% und bei der gemahlenen Suspension
bei über 30m.-% der Fall war.
Die vorherige Partikelmahlung führt zudem zu einem wesentlich höheren
maximal einmischbaren Feststoffanteil von bis zu 47m.-%, wie bereits in
Abbildung 4.17 gezeigt.
5.1.1.2 Einfluss der Partikelschüttgutporosität
Wie in Abschnitt 4.2 diskutiert, muss bei der Partikelporosität zwischen
inter- und intrapartikulären Hohlräumen unterschieden werden. Hierzu wird
in Abbildung 5.2 der Mischvorgang unter Verwendung von gemahlenem
Strohkoks und Holzkoks mit Ethylenglykol verglichen, welche jeweils eine
vergleichbare Schüttgutporosität im Bereich 65,9vol.-% < εgesamt < 68,5vol.-
% aufweisen.
Holzkoks hat in etwa die gleiche Partikelgröße (siehe Tabelle 4.1) und -form
(siehe Abbildung 4.5), sowie ein vergleichbares Intrusionsvolumen εges wie
der gemahlene Strohkoks, weißt aber eine geringere intrapartikuläre Porosität
εintra verglichen mit dem gemahlenen Strohkoks auf, siehe Tabelle 4.4. Dies
erklärt auch den ab 33m.-% nicht mehr identischen Mischenergieeintrags-
Kurvenverlauf in Abbildung 5.2, da die größere immobilisierte Flüssigkeits-
menge im gemahlenen Strohkoks zu einer höheren Suspensionsviskosität
und damit zu einem höheren Mischenergieeintrag führt.
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Abbildung 5.2 – Einfluss der Partikelschüttgutporosität (vergleiche Tabelle 4.4) auf
den Mischenergieeintrag über der Feststoffkonzentration (zwei Liter Biosyncrude auf
Glykolbasis, zyklische Feststoffzugabe)
5.1.1.3 Einfluss der verwendeten flüssigen Phase
Abbildung 5.3 zeigt den Einfluss der verwendeten flüssigen Phasen auf
den Energieeintrag beim Einmischen von ungemahlenem Strohkoks. Unter
Verwendung von Ethylenglykol steigt der Energieeintrag am stärksten an, was
auf die höchste Suspensionsviskosität zurückgeführt wird, die nachfolgend in
Abschnitt 5.1.1.4 noch genauer diskutiert wird. Dieser höchste Energieeintrag
korreliert auch mit der Temperaturentwicklung, die mit 73,5 ◦C deutlich über
den Suspensionsendtemperaturen mit der Schwelteerleichtfraktion (58,5◦C)
bzw. des Schwelwassers (42,5◦C) liegt.
Die Kurve der Schwelwasser-basierten Suspension liegt aufgrund der nied-
rigsten Fluidviskosität erwartungsgemäß unter den beiden anderen Kurven.
Diese Reihenfolge entspricht auch dem Energieeintrag unter Verwendung
anderer Koks-Chargen, siehe Anhang B.1.4.
Wird als flüssige Phase eine Emulsion aus Schwelteer und Schwelwasser
verwendet, so ergibt sich mit dem Einmischen von Feststoff ein dreiphasiges
Gemenge, welches in Abschnitt 5.1.3 genauer vorgestellt wird.
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Abbildung 5.3 – Einfluss der verwendeten flüssigen Phase auf den Mischenergieein-
trag über der Feststoffkonzentration (ungemahlener Strohkoks, zwei Liter Biosyncrude,
zyklische Feststoffzugabe) [Nic14c]
5.1.1.4 Einfluss der Suspensionsviskosität
Zur Untersuchung des Einflusses der Suspensionsviskosität wurden die in
Kapitel 4 vorgestellten Kokspulver und Flüssigkeiten nach dem zyklischen
Mischvorgang (siehe Abschnitt 3.6.1.3.5) miteinander vermischt.
Die resultierenden Energieeinträge variieren sehr stark, was vor allem auf
die stark unterschiedlichen resultierenden Viskositätswerte zurückgeführt
werden kann. Abbildung 5.4 zeigt den Energieeintrag zum Anmischen einer
(im Mittel) 25,1m.-%igen Strohkokssuspension als Funktion der so erreich-
ten Viskosität η . Eine analoge Abbildung B.2 unter Verwendung anderer
Feststoffe findet sich im Anhang B.1.
Die Mischenergieeinträge sind alle innerhalb einer Größenordnung, während
die Viskositätsparameter (bei 20 ◦C) um bis zu drei Größenordnungen vari-
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Abbildung 5.4 – Einfluss der Viskosität von Strohkokssuspensionen auf den Energie-
eintrag (zyklische Feststoffzugabe) zum Anmischen einer (im Mittel) 25,1m.-%igen
Suspension als Funktion der Viskosität η
ieren. Der hierbei noch zu berücksichtigende Temperaturanstieg beträgt bei
den jeweiligen Suspensionen im Durchschnitt ∆T = 35K.
Vergleicht man die Strohkokssuspensionen auf Basis der Leichtfraktion des
Schwelteers (LFST) sowie auf Basis von Schwelwasser (SW) in Abbildung
5.4 miteinander, so liegen die Mischenergieeinträge um maximal Faktor zwei
auseinander, obwohl die Viskositäten sich um ein bis zwei Größenordnun-
gen unterscheiden. Dies bedeutet, dass die Kokspartikel den Mischvorgang
wesentlich stärker beeinflussen, als die verwendete flüssige Phase. Der we-
sentlich stärkere Energieverbrauch der Glykolsuspension mit ungemahlenem
Strohkoks wird auf die höhere Grundviskosität von Glykol zurückgeführt.
Abbildung 5.5 illustriert die Leistung des Laborkolloidmischers während
des Erreichens der Suspensionskonzentration von c¯ = 25,1m.-%. Die ge-
mahlene Strohkokssuspensionen (SKG) benötigen eine Mischleistung, die
mit der Viskosität von reinem Ethylenglykol oder handelsüblichem Olivenöl
vergleichbar ist, während die ungemahlene Strohkokssuspensionen (SK) eine
Mischleistung benötigen, die grob mit dem Einsatz von Glycerin korreliert.
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Abbildung 5.5 – Einfluss der Viskosität von Strohkokssuspensionen auf die Mischerleis-
tung zum Rühren einer (im Mittel) 25,1m.-%igen Suspension (2Liter) als Funktion der
Viskosität η und Vergleich mit definierten Flüssigkeiten
Diese Aussage ist auch gültig bei dem Vergleich weiterer Kokspartikel, siehe
Abbildung B.3 im Anhang B.1. Somit kann das Suspensionsviskositätsver-
haltens im Vergleich zu definierten Flüssigkeiteneingeordnet werden, und
dient damit zur Viskositäts-basierten Abschätzung des Leistungs- und Ener-
gieeintrags als Funktion unterschiedlicher Einsatzstoffe.
5.1.2 Energieeinträge in der bioliq®-Mischstation
Zur Untersuchung des Mischenergieeintrags in der bioliq®-Mischstation wird
ungemahlener Strohkoks in Ethylenglykol, Schwelwasser und Leitungswas-
ser manuell in den Mischer zudosiert (vergleiche auch Abschnitt 3.6.1.3.4).
Abbildung 5.6 zeigt, dass die Mischenergieeinträge bis zu einer Feststoffkon-
zentration von etwa 22m.-% mit E < 10kJ/kg sehr klein ausfallen, was auf
die kurzen Einmischzeit von etwa 170s zum Erreichen dieser Konzentration
zurückgeführt wird, siehe auch Tabelle B.21 in Anhang B.2.
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Abbildung 5.6 – Einfluss der flüssigen Phase auf den Mischenergieeintrag in der bioliq®-
Mischstation (100kg Biosyncrude mit ungemahlenem Strohkoks)
Bei höheren Konzentrationen steigen die Mischenergieeinträge bei der Ethy-
lenglykol-Suspension aufgrund der höheren Viskosität stärker an, als unter
Verwendung von Leitungswasser.
Basierend auf den angemischten 100kg-Chargen aus Abbildung 5.6 wur-
den jeweils 200kg der Strohkoks-basierten Suspensionen angemischt. Die
Kurven der Mischenergieeinträge zeigen qualitativ ähnliche Verläufe (sie-
he Anhang B.10), aber das große Verhältnis von Suspensionsvolumen zum
Mischtrogvolumen hat analog zum Laborkolloidmischer (vergleiche Abbil-
dung B.6) einen größeren Energieeintrag zur Folge. Darauf aufbauend wird in
Abbildung 5.7 der Mischenergieeintrag pro Suspensionsvolumen unter Ver-
wendung des Laborkolloidmischers und der bioliq®-Mischstation illustriert.
Durch die Normierung auf das Suspensionsvolumen sind die Mischenergie-
einträge des Laborkolloidmischers gut mit den Werten der bioliq®-Mischsta-
tion vergleichbar. Der anfänglich (bei 22m.-%) hohe Energieeintrag der
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Bemerkenswert ist, dass die Werte zur Anmischung der 2,4kg-Laborcharge
sehr nah den Werten der bioliq®-Mischstation zum Anmischen einer 100kg-
Charge entsprechen, obwohl in der bioliq®-Mischstation das Befüllungs-
verhältnis z von Suspensionsvolumen zu Mischtrog mit z100kg ≈ 4 (siehe
Abbildung B.1(b)) deutlich größer ist, als beim Laborkolloidmischer mit
z2,4kg = 1. Dies bedeutet, dass mit einer Maßstabsvergrößerung ein effizi-
enterer Mischprozess einhergeht, da eine Einmischung von bis zu 25m.-%
Kokspulver dank stabiler Sekundärzirkulation sehr zuverlässig erfolgt. Be-
triebserfahrungen ergeben, dass für höhere Konzentrationen eine Erwärmung
des Mischgutes und damit eine Viskositätserniedrigung nötig ist, um die
Feststoffkonzentration weiter zu erhöhen.
















Abbildung 5.7 – Vergleich der Mischenergieeinträge pro Suspensionsvolumen (ungemah-
lener Strohkoks in Ethylenglykol) unter Verwendung der beiden Kolloidalmischer
200kg-Charge ist darauf zurückzuführen, dass hier der Energieeintrag zum
Mischen der 100kg-Charge mit enthalten ist.
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5.1.3 Vollständiges Mischen aller Pyrolyseprodukte
Bei den bisherigen Mischexperimenten wurde eine stabile flüssige Phase mit
Feststoff vermischt. Da mit dem Schwelteer und dem Schwelwasser aber zwei
Flüssigkeiten bei der Schnellpyrolyse anfallen, wird auch das Suspendieren
von Koks in Schwelteer und Schwelwasser untersucht, wobei als Zusammen-
setzung dieser sogenannten „All-In-One“-Suspension die Pyrolyseausbeuten
aus Abbildung 1.3 angestrebt werden.
Für den Suspendiervorgang werden folgenden Mischreihenfolgen im Kol-
loidmischer untersucht:
1. Emulgieren von Schwelteer und Schwelwasser (Im Verhältnis von 1:1,
siehe Abbildung 5.8), anschließend maximale Zugabe Strohkoks
2. Suspendieren von bis zu 35m.-% Strohkoks in Schwelwasser, anschlie-
ßend maximale Zugabe Schwelteer und Vermischen im Kolloidmischer
3. Suspendieren von bis zu 35m.-% Strohkoks in Schwelwasser, anschlie-
ßend manuelles Einrühren des Schwelteers mit Laborwendelrührer
Bei der Zusammensetzung muss nach wie vor beachtet werden, dass im
Schwelteer bis zu 15m.-% Strohkoks enthalten sind, wobei davon ausge-
gangen werden kann, dass es sich um tendenziell eher kleine Kokspartikel
und insbesondere keine Sandpartikel handelt, da der Koksabscheidezyklon
nach der Schnellpyrolyse (siehe Abschnitt 1.1.1) mit kleineren und damit
leichteren Teilchen einen ineffizienteren Abscheidegrad aufweist.
Zur Untersuchung der Mischreihenfolge Nr. 1 zeigt Abbildung 5.8, dass die
nicht ineinander löslichen organischen und wässrigen Kondensate sich erwar-
tungsgemäß nicht gut emulgieren lassen. Durch die Zugabe von Strohkoks
kann eine kurzzeitige Suspensionsstabilität erreicht werden, wobei die intensi-
ve mechanische Beanspruchung des Mischguts zu einer Temperaturerhöhung
führt. Diese verbessert durch die Viskositätsreduzierung die Einmischbarkeit,
allerdings treten spätestens wenige Minuten nach dem Mischvorgang wei-
tere Entmischungseffekte auf: Das Kokspulver wird hauptsächlich von den
organischen Kondensaten benetzt, und bildet unter Wasserabscheidung eine
knetartige bis klumpige Konsistenz.
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Abbildung 5.8 – Emulgieren von 1Liter Schwelwasser mit 1Liter Schwelteer
Bei der zweiten Mischreihenfolge werden 2Liter Schwelwasser mit der ma-
ximal einmischbaren Strohkokskonzentration angemischt. Nach dem Misch-
vorgang wird etwa 1Liter der so gemischten Schwelwassersuspension aus
dem Mischer abgelassen, damit bei der weiteren Zugabe von etwa 1Liter
Schwelteer wieder ein optimales Suspensionsvolumen von etwa 2Liter das
Volumen des Mischtrogs genau ausfüllt. Ab einem Schwelteeranteil von
20m.-% bis 25m.-% (bezogen auf die Suspensionsmasse im Mischer) treten
wieder die gleichen Entmischungseffekte auf, wie bereits oben beschrieben.
Die durchgeführten Experimente zeigten eine niedrige Reproduzierbarkeit.
Da auch die mechanische Mischleistung unterstützend auf die Entmischungs-
effekte wirken kann, wird mit der Mischreihenfolge Nr. 3 eine andere Art
der Vermengung der gemischten Schwelwassersuspension mit Schwelteer
untersucht: Bei der Durchmischung mit einem Laborwendelrührer (siehe
Abschnitt 3.8.2) unter Variation von Drehzahl und Suspensionstemperatur
treten die Entmischungseffekte allerdings ebenfalls nach kurzen Zeiten auf.
Sofern weiterhin auf die Zuhilfenahme von Additiven verzichtet werden soll,
können die Pyrolyseprodukte „as received“ nach jetzigem Kenntnisstand
nicht zu einer stabilen All-In-One-Suspension vermischt werden. Modellhaft
kann diese All-In-One-Suspension jedoch mit dem Einmischen von bis zu
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33m.-% Strohkoks in die Leichtfraktion des Schwelteers verglichen werden,
welche als stabile Emulsion einen Wassergehalt von knapp über 50m.-%
aufweist.
5.1.4 Überlegungen zum Scale Up auf
einen industriellen Maßstab
Um eine maßstabsübergreifende Vergleichbarkeit sicherzustellen, werden
die Mischvorgänge beim Einmischen von Strohkoks in Ethylenglykol bei
einer konstanten Mischzeit von 10min betrachtet. Dies wird im Laborkol-
loidmischer beim Anmischen von 2Liter problemlos erreicht, während in der
bioliq®-Mischstation diese Mischzeit nur mit einem vergleichsweise kleinen
Batch von 73kg (bzw. 60Liter) eingehalten werden konnte.
Bezieht man nun die maximalen Leistungen des Laborkolloidmischers (2kW)
und der bioliq®-Mischstation (19kW+ 0,37kW für den zusätzlichen Wen-
delrührer) auf das jeweilige gemischte Suspensionsvolumen von 2Liter bzw.
60Liter, so ergibt sich der in Abbildung 5.9 gezeigte degressive volumen-
spezifische Leistungsverlauf mit der erwarteten Potenz von − 13 (siehe auch
Gleichung (2.46)).
In Abschnitt 1.1.5 wird ein denkbarer industrieller Maßstab eingeführt, wobei
für die nachfolgenden Überlegungen zu Upscaling zwei Möglichkeiten in
Betracht gezogen werden:
• die vollständige Vermischung aller Pyrolyseprodukte erfordert einen
Mischerdurchsatz von 20,92t/h bzw. ≈ 17,5m3/h. Mit der konstanten
Mischzeit von 10min ergibt sich ein Batchvolumen von ≈ 2,9m3. Die
so gemischte Suspension hat eine Feststoffkonzentration von 25m.-%,
wobei die flüssige Phase in etwa der Leichten Fraktion des Schwelteers
entspricht, siehe Tabelle 4.5.
• Bei der Vermischung von Koks und Schwelwasser muss je nach Pyro-
lyseausbeute berücksichtigt werden, dass die Koksausbeute zu groß
ist um vollständig im Schwelwasser suspendiert zu werden. Zur Ver-
gleichbarkeit wird vereinfachend ein Mischerdurchsatz von 5t/h bzw.
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≈ 4,17m3/h angenommen, was zu einem Batchvolumen von 694Liter
führt.
Abbildung 5.9 zeigt, wie der volumenspezifische Leistungseintrag bei einer
Maßstabsvergrößerung weiter absinkt. Allerdings wäre bei einer Maßstabs-
vergrößerung auf ein Batchvolumen von 2,9m3 ein Antriebsaggregat mit
256kW Nennleistung nötig, weswegen für diese Mischaufgabe auch im
Sinne der Ausfallsicherheit mehrere kleinere Kolloidmischer vorteilhafter
erscheinen.
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Abbildung 5.9 – Upscaling der volumenspezifischen Nennleistung als Funktion des
Kolloidmischerdurchsatzes bei einer konstant gehaltenen Mischzeit von 10min
5.2 Extrudieren von hochviskosen
Suspensionen oder Pasten
Das Mischen mit den in Abschnitt 3.6.2 vorgestellten Extrudern stellt ei-
ne interessante Alternative zum Kolloidmischer dar, da neben fließfähigen
Suspensionen auch hochviskose, nicht fließfähige Pasten hergestellt werden
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können. Auf diese Weise können höhere Feststoffanteile in die Suspension
eingemischt werden, wie in den nachfolgenden Resultaten vorgestellt wird.
5.2.1 Charakterisierung der Pasten-Extrusion
mit dem Einschneckenextruder
Zur Bestimmung der maximal erreichbaren Feststoffbeladungen im Ein-
schneckenextruder wurde unter Beibehaltung eines konstanten Durchsatzes
stufenweise der Koksanteil der Paste erhöht. Abbildung 5.10 zeigt den Ein-
fluss der Feststoffkonzentration auf das Drehmoment des Einschneckenex-
truders bei konstantem Koks-Durchsatz von m˙Koks = 107g/h und Variation
der Ethylenglykolzufuhr (außer für die maximale Feststoffkonzentration:
m˙Koks = 164g/h).
Abbildung 5.10 – Drehmoment des Einschneckenextruders bei konstantem Holzkoks-
Durchsatz von m˙Koks = 107g/h und Variation der Ethylenglykolzufuhr (außer für die
maximale Feststoffkonzentration: m˙Koks = 164g/h) [Nic14b]
Bis zu Feststkoffkonzentrationen von 42m.-% (was einem Suspensionsdurch-
satz von m˙S = 255g/h entspricht) kann kein nennenswerter Drehmomentsan-
stieg beobachtet werden. Bei einem höheren Biosyncrude-Durchsatz von
¯˙m = 522g/h, welcher in Abbildung 5.11 konstant gehalten wird, können Sus-
pensionen bis knapp unter 50m.-% ohne nennenswerten Drehmomentanstieg
hergestellt werden.
Bei Feststoffkonzentrationen über 50m.-% ist ein plötzlicher Anstieg des
Drehmoments zu beobachten. Das feststoffreiche Extrudat kann nicht durch
die Mischzone gedrückt werden und staut sich im Extruder. Der entstandene
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Abbildung 5.11 – Drehmoment des Einschneckenextruders bei konstantem, gemittelten
Biosyncrude-Durchsatz von ¯˙m = 522g/h bei variierendem Holzkoks-Anteil in Glykol
[Nic14b]
Abbildung 5.12 – Schnecke nach Verstopfung des Extruders infolge einer feststoffreichen
Zone in der Austragszone [Nic14b]
Die Abnahme des Drehmomentes bei Weiterlaufen des verstopften Extru-
ders (Drehmomentverlauf nach Peak in Abbildung 5.11) kann durch die
Bildung eines verdünnten Suspensionsfilms am Zylinder erklärt werden. An
den Kontaktstellen der Paste mit der Schnecke und dem Zylinder führen
Platzwechselvorgänge der Kokspartikel zu einem dichter gepackten Feststoff-
gitter. Die Kontaktstellen des Feststoffgitters mit dem Extruder nehmen ab,
es bildet sich hier eine feststoffarme Suspensionsschicht, ein Gleitfilm, und
die Reibung zwischen Extrudat und Zylinder sinkt. Am Austritt des Extru-
ders spült dieser kleine Suspensionsstrom Teile des im Mischteil haftenden
Rückstau baut sich bis zur Einfüllöffnung aus und Ethylenglykol und Koks
sammeln sich in der Einfüllöffnung. Nach dem Abschalten des Extruders und
Herausziehen der Schnecke ist der Rückstau hinter dem Mischteil deutlich zu
sehen (Abbildung 5.12). Teilweise ist der Drehmoment-Anstieg so hoch, dass
der Antriebsschutzmechanismus ausgelöst und der Extruder abgeschaltet
wird (Peak des Drehmomentverlaufs in den Abbildungen 5.10 und 5.11).
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Feststoffs aus. Dies erklärt die freibleibenden Zähne am Ende des Mischteils
in Abbildung 5.12.
Neben den Verstopfungen in der Austragszone kam es auch häufiger zur
teilweisen Verstopfung des Kokseinzuges. Da in diesem Fall das eingestellte
Mischungsverhältnis der Paste nicht mehr gewährleistet ist und außerdem
ein lang andauernder Koksrückstau zur vollständigen Verstopfung der Ein-
füllöffnung führt, wurden diese Versuche abgebrochen. Abbildung 5.13 zeigt
die Zeitdauer bis zum Eintreten von teilweisen Verstopfungen in der Koks-
aufgabe von verschiedenen Biosyncrude-Durchsätzen.
Abbildung 5.13 – Betriebsdauer des Extruders bis zum teilweisen Rückstau in der Koks-
zugabe (in hh:mm) bei verschiedenen Biosyncrude-Durchsätzen (Next = 100min-1) unter
Einsatz von Holzkoks in Glykol [Nic14b]
Es ist zu beobachten, dass es bei niedrigen Feststoffkonzentrationen und
kleinen Durchsätzen zunächst nicht zu einem Rückstau des Feststoffs kommt.
Dies tritt aber bei noch längeren Laufzeiten (> 90min) ein. Mit steigendem
Durchsatz bzw. Feststoffkonzentration tritt der Rückstau immer früher ein.
Wenn nach einem Rückstau des Feststoffs nur die Koksdosierung jedoch
nicht der Extruder abgeschaltet wird, wird das Glykol weiter gefördert und
spült das im Extruder zurückgebliebene Kokspulver aus. Die Verstopfung
wird dadurch aber nicht beseitigt, und es kann daher davon ausgegangen
werden, dass diese vor der Fluiddosierung entsteht.
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5.2.2 Charakterisierung der Pasten-Extrusion
mit dem Doppelschneckenextruder
Während der Experimente wurden die Feststoffkonzentration, die Wellen-
drehzahl und (über Heizbänder) die Temperatur variiert. Dabei wurde das
jeweilige Drehmoment als Ausgangsgröße erfasst. Aus Abbildung 5.14(a)
wird ersichtlich, dass das Drehmoment mit steigender Feststoffkonzentration
erwartungsgemäß steigt, weil sich die Viskosität entsprechend erhöht. Zu
beachten sind allerdings auch die Fehler der Messung des Drehmoments; die
Messwerte vermitteln nur ein qualitatives Maß für den Leistungseintrag. Dies
beeinträchtigt jedoch nicht die konstant gleichbleibende Feststoffbeladung im
Biosyncrude. Unter Variation von Temperatur und Drehzahl wurde bei einer
Mischung von 40m.-% eine maximale Abweichung von±3m.-% beobachtet.
Ein eindeutiger Einfluss der Temperatur konnte im Rahmen der Experimente
nicht bestimmt werden, was an den Werten der 80 ◦C-Kurve erkennbar ist,
die zwischen den Kurven für 60 ◦C und 70 ◦C liegt, wie in Abbildung 5.14(a)
zu sehen ist.
(a) Variation der Temperatur bei konstanter
Drehzahl von N = 60min-1
(b) Variation der Drehzahl bei konstanter
Temperatur von T = 60◦C
Abbildung 5.14 – Mittleres Drehmoment des Doppelschneckenextruders als Funktion
der Feststoffkonzentration bei konstantem Massenstrom von m˙ = 1kg/h unter Variation
des Holzkoksanteils in Glykol [Nic14b]
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Wenn man bei weiterhin konstantem Durchsatz von 1kg/h die Drehzahl
von den bisherigen 60min-1 (Verweilzeit knapp 3min) auf 80min-1 bzw.
100min-1 erhöht, so sinkt der Füllgrad in den Kammern und das Drehmoment
reduziert sich. Abbildung 5.14(b) zeigt dies unter Variation der Feststoffkon-
zentration.
Aus Abbildung 5.14 ist ersichtlich, dass für eine Mischung mit 40m.-% Fest-
stoff das Drehmoment so gering ist, dass es nicht mit dem vorhandenden
Mess-Equipment aufgenommen werden konnte. Dies wird auf die gerin-
ge Viskosität zurückgeführt, die verglichen mit den höher konzentrierten
Suspensionen auch zu freiem Fließverhalten führt, siehe Abbildung 5.15.
Abbildung 5.15 – Ethylenglykol-Pyrolysekoks-Extrudate mit Feststoffgehalten von
40m.-% (links, frei fließend), 50m.-% (Mitte, visko-pastös) und 60m.-% (rechts, bröcke-
lig/brüchig) [Nic14b]
Durch einen Vergleich der Partikelgrößenverteilung vor und nach dem Extru-
dieren konnte mit einer Reduktion der Partikeldurchmesser um knapp 10%
ein leichter Mahleffekt festgestellt werden, der allerdings auch im Schwan-
kungsbereich der Kokspartikel selbst liegt.
5.2.3 Bewertung und Vergleich der
beiden untersuchten Extruder
Bis zu Feststoffkonzentrationen von 50m.-% bleibt der Leistungseintrag pro
kg gemischtem Biosyncrude mit unter 1Wkg−1 relativ niedrig. Abbildung
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5.16 illustriert zusammenfassend den Leistungseintrag der beiden Extruder.
Eine vollständige Dokumentation der Leistungsdaten findet sich in Anhang
B.3.
Abbildung 5.16 – Gegenüberstellung des Leistungseintrags (W/kg) von Einschneckenex-
truder (Next = 200min-1) und Doppelschneckenextruder (Next = 100min-1, 60◦C) beim
Einmischen von Holzkoks in Glykol [Nic14b]
Die Fehlerbalken zeigen hierin die maximale Abweichung von den jeweils
gemessenen Mittelwerten an. Gut ersichtlich ist der höhere Leistungseintrag
im Einschneckenextruder. Bei beiden Extrudern konnte keine signifikante
Temperaturerhöhung als Folge des Mischvorgangs beobachtet werden. Im
Doppelschneckenextruder wurden die Partikel leicht zerkleinert, was aus
vergasungstechnischer Sicht ein wünschenswerter Nebeneffekt ist.
Während im Doppelschneckenextruder problemlos Mischungen von bis zu
60m.-% erreicht werden, sind im Einschneckenextruder nur 40m.-%ige Sus-
pensionen ohne nennenswerte Leistungs-Peaks herstellbar, und selbst dieser
Vorgang ist mit der gegebenen Schneckengeometrie nicht zuverlässig.
Dieser Unterschied kann auf den Selbstreinigungs-Effekt des Doppelschne-
ckenextruders zurückgeführt werden, welcher beim Einschneckenextruder
fehlt. Die hohen Haftkräfte des Kokses lassen ab hinreichend hohen Kon-
zentrationen das Extrudat an der Schnecke haften und mitrotieren, sodass es
nicht zur Weiterförderung und damit zum Rückstau kommt. Von daher ist der
5.2 Extrudieren von hochviskosen Suspensionen oder Pasten 143
Doppelschneckenextruder vor allem aufgrund der höheren Prozessstabilität,
aber auch wegen des geringeren Leistungseintrags besser geeignet, einen
Biosyncrude mit einer Feststoffkonzentration von 40m.-% zu mischen.
5.2.4 Scale-Up Doppelschneckenextruder
Unter der Annahme eines konstanten massenspezifischen Leistungseintrags
p gemäß Gleichung (2.48) muss zur Berechnung von p lediglich die mittlere
Scherrate bestimmt werden. Gleichung (2.49) ergibt mit den in Abschnitt
3.6.2.2 genannten Abmessungen bei einer Drehzahl von n = 60min−1 eine
Scherrate von ¯˙γ = 25,1s−1. Wird eine Viskosität von η = 2Pas angenommen
(abgeschätzt1 aus Viskositätsfunktion aus Tabelle A.2 in Anhang A.3), so
ergibt Einsetzen in Gleichung (2.48) eine massenspezifische Antriebsleistung
von p = 189,5W/kg.
1 trotz der nicht definierten Scherrate während der Viskositätsmessung wird wegen der ähnli-
chen Helix-förmigen Spindel bzw. Schneckengeometrien näherungsweise von übertragbaren
Scherbedingungen ausgegangen.
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5.3 Vergleich der untersuchten
Mischapparate und Bewertung
Mit den untersuchten Mischapparaten lassen sich jeweils Suspensionen an-
mischen, welche mit Feststoffschwankungen von im Mittel ±1m.-% auch
jeweils als homogen im Sinne der Messgenauigkeit bezeichnet werden kön-
nen. Die angestrebt hohen Feststoffkonzentrationen von 30m.-% bis 40m.-%
werden jeweils erreicht, allerdings mit unterschiedlich hohem Leistungs- und
Zeitaufwand.
Nachfolgend werden der Kolloidmischer, der Inline-Homogenisator sowie
auch der Doppelschneckenextruder hinsichtlich des Mischenergieeintrages
und der damit korrelierenden Temperaturentwicklung, sowie der Partikelzer-
kleinerung miteinander verglichen. Die Reduzierung der Partikelgröße ist
hierbei besonders wichtig, da in Abschnitt 5.1.1.1 gezeigt wurde, dass ein se-
parater Mahlvorgang energetisch ineffizienter ist, als ihn in den Mischvorgang
zu integrieren.
Die bis hier noch nicht vorgestellten Ergebnisse des Inline-Homogenisators
(siehe Abschnitt 3.6.3) wurden im Rahmen eines Versuchstages bei der Firma
FrymaKoruma, Neuenburg, gewonnen und sind bei den entsprechenden nach-
folgenden Vergleichen mit den anderen Mischapparaten in die Diagramme
eingebunden.
5.3.1 Einfluss der Mischapparatur
auf die Partikelzerkleinerung
Wenn zur Anmischung des Biosyncrudes statt ungemahlenem Kokspulver
eine vorab klein gemahlenene Koks-Charge verwendet wird, kann der Mi-
schenergieeintrag stark reduziert werden, siehe Abschnitt 5.1.1.1. Allerdings
ist die Vorabzerkleinerung des Kokspulvers noch energieaufwändiger, wes-
wegen eine Zerkleinerung während des Mischvorgangs zu bevorzugen ist.
Aus diesem Grund werden die untersuchten Mischapparate hinsichtlich ihrer
Mahlwirkung beim Einmischen von 30m.-% Strohkoks in Ethylenglykol
verglichen. Abbildung 5.17 zeigt, dass der Inline-Homogenisator den x50,WD-
Wert des bioliq®-Strohkokses von etwa 40µm auf etwa 20µm reduziert. Mit
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dem Laborkolloidmischer werden die Strohkokspartikel auf x50,WD = 27µm
zerkleinert, während in der kolloidalen bioliq®-Mischstation keine signifi-
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Abbildung 5.17 – Einfluss des Mischapparates auf die Partikelzerkleinerung beim Einmi-
schen von 30m.-% Strohkoks in Ethylenglykol
darauf zurückgeführt, dass der 2mm-breite Spalt zwischen Rotor und Stator
im Homogenisator kleiner ist als beim Laborkolloidmischer, und dadurch die
Partikeldeagglomeration auch bei geringen Feststoffkonzentration erzwungen
wird. Die Spaltbreiten im Kolloidmischer betragen je nach Paddelgeometrie
und Ringhöhe mehrere Millimeter, womit eine erst bei höheren Feststoff-
konzentrationen einsetzende Mahlwirkung erklärt werden kann: Während
beim kolloidalen Einmischen von bis zu 20m.-% keine signifikante Partikel-
deagglomeration beobachtet wurde, ist beim Einsatz des Homogenisators
bei 24,8m.-% Strohkoks mit x50,WD = 25mm bereits ein größerer Mahlgrad
erreicht, als beim Kolloidmischer bei 30m.-%.
Die Partikelzerkleinerung während des Mischens mit dem Doppelschnecken-
extruder beträgt knapp 10%, wird aber in Abbildung 5.17 nicht verglichen,
da hierbei ein bereits vorgemahlener Holzkoks verwendet wurde.
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5.3.2 Einfluss der Mischapparatur
auf den Mischenergieeintrag
Die soeben beschriebene starke Partikelzerkleinerung führt zu einem höheren
Mischenergieeintrag, wie in Abbildung 5.18 illustriert. Bereits zum Einmi-
schen geringer Feststoffkonzentrationen benötigt das Homogenisator-System
deutlich mehr Energie, was auf die Partikelmahlung zurückgeführt wird.
Diese Zerkleinerungsarbeit wirkt sich jedoch bei höheren Feststoffkonzen-
trationen positiv aus, da der Energieeintrag weiterhin gleichmäßig ansteigt,
und bis zu 35m.-% Strohkoks eingemischt werden können. Im Vergleich
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Abbildung 5.18 – Einfluss des Mischapparates auf den Mischenergieeintrag beim Einmi-
schen von 30m.-% Strohkoks in Ethylenglykol
dazu ist die kolloidale bioliq®-Mischstation bis zu Feststoffkonzentrationen
von etwa 22m.-% deutlich effizienter, aber danach steigt die Mischerleistung
und insbesondere die Einmischzeit stark an. Daraus resultieren wegen der
langsamen Sekundärzirkulation Mischenergieeinträge, die bei einer hohen
Mischerbefüllung von 183kg die Homogenisator-Werte sogar übersteigen.
Bei einer geringeren Mischerbefüllung von 73kg verbraucht die kolloidale
bioliq®-Mischstation wiederum nur halb so viel Energie, allerdings ist bei
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der kolloidale bioliq®-Mischstation zeitlich gesehen eine effiziente Einmi-
schung wegen des fehlenden Mahleffektes auf eine Feststoffkonzentration
von 27m.-% beschränkt.
Der in Abbildung 5.18 nicht gezeigte Labordoppelschneckenextruder zeigt
einen deutlich geringeren Energieeintrag, da durch die wesentlich geringere
Drehzahl auch kleinere lokale Scherkräfte auftreten, allerdings wurde bei
diesem Experiment bereits vorgemahlener Holzkoks verwendet. Die Ein-
satzstoffe werden energieeffizient miteinander vermengt, bzw. kontinuierlich
geknetet und das mechanisch eingebrachte Drehmoment unterscheidet sich
mit maximal 1Nm nur geringfügig von der Leerlaufleistung. Die hohe Effi-
zienz zeigt sich auch im geringen Temperaturanstieg auf maximal ≈ 35 ◦C
(siehe Abbildung 5.19). Es besteht jedoch die Möglichkeit, dass wegen des
fehlenden kolloidalen Aufschlusses noch Luft zwischen Partikelagglomera-
ten eingeschlossen ist. Insbesondere kann durch das Mischen mit Extrudern
keine signifikante Partikelmahlung unter Verwendung von Holzkoks beob-
achtet werden.
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5.3.3 Einfluss der Mischapparatur
auf die Temperaturentwicklung
Die frühzeitige Partikelmahlung im Homogenisator macht sich positiv in der
Temperaturentwicklung bemerkbar: Abbildung 5.19 zeigt, dass der Homoge-
nisator das Mischgut erst ab einer Feststoffkonzentration von über 30m.-%
Strohkoks auf Temperaturen über 50 ◦C erwärmt, die beim Kolloidmischer
bereits bei unter 20m.-% überschritten werden. Vereinfachend lässt sich
zusammenfassen, dass das Verhältnis von mechanischem zu thermischem
Mischenergieeintrag beim Inline-Homogenisator effizienter ist als beim kol-
loidalen Mischen.















Abbildung 5.19 – Einfluss des Mischapparates auf die Temperaturentwicklung beim
Einmischen von 30m.-% Strohkoks in Ethylenglykol
6 Sedimentation in Kokssuspensionen
In diesem Kapitel werden die Ergebnisse der Sedimentationsexperimente
diskutiert. Zunächst wird in Abschnitt 6.1 auf den Einfluss der verschiede-
nen verwendeten Einsatzstoffe eingegangen, wobei hierfür die Suspensionen
verwendet werden, welche in Abschnitt 5.1.1.4 vorgestellt wurden. Die Se-
dimentation in Schwelwassersuspensionen mit Strohkoks wird aufgrund
ihrer zentralen Rolle im Rahmen des bioliq®-Verfahrens in einem eigenen
Abschnitt 6.2 vorgestellt, und abschließend in Abschnitt 6.3 diskutiert und
modelliert.
6.1 Voruntersuchungen zur Sedimentation
in biogenen Suspensionen
In einer vorangegangen Arbeit wurde das Sedimentationsverhalten von Stroh-
koksen (ungemahlen und gemahlen) in Glykolsuspensionen unter Variati-
on von Feststoffkonzentration und Standzeit mittels der in Abschnitt 3.5.2
vorgestellten modularen Sedimentationszylinder charakterisiert [Nic12a].
Erwartungsgemäß sinkt die Sedimentationsgeschwindigkeit mit steigender
Feststoffbeladung sowie bei Mahlung der Kokspartikel.
Glykolsuspensionen mit 30m.-% ungemahlenem Strohkoks zeigen auch
nach sieben Tagen keine nennenswerten Sedimentationseffekte, und werden
daher als sedimentationsstabil bezeichnet. In niedriger konzentrierten Gly-
kolsuspensionen erreicht das Sediment Konzentrationen von bis zu 32m.-%;
bei vorheriger Partikelmahlung werden Sedimentkonzentrationen von bis zu
37m.-% erreicht, allerdings erst nach längeren Standzeiten.
Durch die Mahlung des Kokspulvers, und die damit einhergehende Durch-
messerreduzierung wird einerseits die sedimentationstreibende Gewichtskraft
in Gleichung (2.50) verringert, aber andererseits wird auch die Schüttgutpo-
rosität deutlich reduziert (siehe Tabelle 4.4), wodurch weniger Flüssigkeit
in Poren immobilisiert wird und sich eine geringere Suspensionsviskosität
einstellt. Da die gemahlenen Strohkokse langsamer sedimentieren als die
ungemahlenen Partikel, hat die Teilchengröße einen größeren Einfluss auf die
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Sinkgeschwindigkeit als die Porosität. Diese Beobachtung korreliert qualita-
tiv mit Gleichung (2.50), in welcher der Partikeldurchmesser d quadratisch
eingeht, und die Viskosität η linear.
Aufgrund der hohen Beladung bildet sich eine ausgeprägte Zonensedimentati-
on (siehe Abschnitt 2.4.2) aus, in der die Partikel gleichmäßig absinken: Trotz
der breiten Partikelgrößenverteilungen wurden bei niedrigen Beladungen von
unter 5m.-% keine Unterschiede zwischen den Partikelgrößenverteilungen
im Sediment und in den obersten Schichten beobachtet.
Die auf dieser Modell- bzw. Referenzsuspension basierenden Erkenntnis-
se sollen nun auf reale Pyrolysekondensate übertragen werden, weswegen
nachfolgend zunächst der Einfluss der flüssigen Phase auf das Absinkver-
halten von Kokspartikeln diskutiert wird. Anschließend wird auf die Par-
tikelsedimentation unterschiedlicher Pyrolysekokse (siehe Tabelle 4.1) in
Schwelwasser eingegangen.
6.1.1 Variation der flüssigen Phase
Zur Untersuchung des Einflusses der verwendeten flüssigen Phasen auf die
Sedimentation in Kokssuspensionen werden die in Abschnitt 4.4.1 vorge-
stellten Mischungen mit der jeweilig mit dem Laborkolloidmischer maximal
einmischbaren Feststoffkonzentration verwendet. Da sich die organischen
Bestandteile während des Mischens auf höhere Temperaturen erwärmen, sind
in den Glykol- und Schwelteerleichtfraktions-basierten Suspensionen höhere
Feststoffkonzentrationen enthalten, als in den Schwelwasser-Suspensionen.
Bei diesen müssen die Mischprozesse schon bei niedrigeren Konzentrationen
beendet werden, da sonst bei zu starker Erhitzung leichtflüchtige Bestandteile
des Schwelwasser abdampfen.
Abbildung 6.1 zeigt nun die Feststoffverteilung von ungemahlenem Stroh-
koks in unterschiedlichen flüssigen Phasen als Funktion der Sedimentations-
höhe nach einer Standzeit von ∆ t = 4h.
Während in der Schwelwassersuspension im obersten Fünftel die Kokskon-
zentration bereits nach vier Stunden deutlich absinkt, können alle anderen
Suspensionen als sedimentationsstabil bezeichnet werden, da sich die Kon-
zentrationswerte und die Kurvenverläufe auch nach einer Standzeit von sieben
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Abbildung 6.1 – Einfluss der flüssigen Phase auf die Sedimentation nach ∆ t = 4h in
Strohkoks-Suspensionen mit maximal einmischbarer Feststoffkonzentration [Nic15c]
Tagen nicht ändert. Die gleiche Aussage ergibt sich qualitativ auch dann,
wenn anstelle des ungemahlenen Strohkokses ein anderer Koks verwendet
wird. Der Einfluss der unterschiedlichen Kokspulver wird nachfolgend noch
genauer diskutiert. Eine vollständige Übersicht über alle Feststoffkonzentra-
tionen als Funktion der Standzeit und der Sedimentationshöhe unter Variation
aller Einsatzstoffe gemäß Abschnitt 4.4.1 findet sich im Anhang C.1.
Da der in Abschnitt 1.1.1 vorgestellte Zyklon die Kokspartikel nicht vollstän-
dig abscheidet, verbleibt ein Anteil von ca. 10m.-% feines Strohkokspulver
im Schwelteer. Dieser Anteil kann durch betriebsbedingte Schwankungen
zwischen 5m.-% und 20m.-% variieren. Die in Abbildung 6.1 gezeigte
Schwelteer-Suspension ist nicht das Ergebnis eines Mischexperiments, son-
dern eine besonders hoch-beladene, aber immer noch fließfähige Schwelteer-
probe mit 20m.-% Strohkoks, die direkt bei einer bioliq®-Pyrolysekampagne
entnommen wurde und auch nach mehrmonatiger Lagerzeit keine Sedimenta-
tion zeigt. Auch bei niedrigeren Strohkokskonzentrationen im Schwelteer von
unter 5m.-% konnten nach mehrmonatiger Lagerung keine Entmischungsef-
fekte beobachtet werden.
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6.1.2 Variation des Kokspulvers
Im Vergleich zum Absinkverhalten des ungemahlenen Strohkokses in ver-
schiedenen Flüssigkeiten (Abbildung 6.1), wird in Abbildung 6.2 das Ab-
setzverhalten des jeweils auf ca. dWD ≈ 20µm gemahlenen Strohkokses und
Holzkokses vorgestellt. Während die in Abschnitt 4.2.3 vorgestellten Schütt-
gutporositäten dieser beiden Chargen mit vges ≈ 1cm3/g in etwa vergleichbar
sind, ist der relative Anteil an intrapartikulären, flüssigkeitsimmobilisieren-
den Partikelporen im Holzkoks deutlich geringer. Hieraus resultiert eine
niedrigere Viskosität für die Holzkokssuspension, in welcher daher die Par-
tikel bereits nach vier Stunden so viel sedimentieren, wie in gemahlenen
Strohkokssuspensionen nach einem Tag.




















Sedimentationshö he (in mm)
 ∆t =   4 h, Strohkoks gemahlen ( vintra  ~ 0,36 cm³/g)  ∆t = 24 h, Strohkoks gemahlen ( vintra  ~ 0,36 cm³/g) ∆t =   4 h, Holzkoks ( vintra  = 0,21 cm³/g) ∆t = 24 h, Holzkoks ( vintra  = 0,21 cm³/g)
Abbildung 6.2 – Einfluss des intrapartikulären Porenvolumens (siehe auch Tabelle 4.4)
auf die Sedimentation in Schwelwassersuspensionen mit ≈ 42m.-% Koksanteil [Nic15c]
Die Partikelsedimentation in Schwelwasser von ungemahlenen Strohkoksen
im Unterschied zu seinem vorgemahlenen Vertreter wird aus dem Vergleich
der beiden Abbildungen 6.1 und 6.2 ersichtlich, wird aber in Abschnitt 6.2.4
nochmals genauer diskutiert.
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6.2 Absetzverhalten von Strohkoks in Schwelwasser
Da das Schwelwasser ohne die Einmischung von Kokspulver nicht verga-
sungsfähig ist und somit einen kostenintensiven Abfallstrom darstellen wür-
de, sind Schwelwasser-Koks-Suspensionen zentraler Bestandteil des bioliq®-
Konzepts, und werden in diesem Abschnitt gesondert auf ihre Sedimentations-
Charakteristiken untersucht.
Zunächst einmal muss festgehalten werden, dass die wässrigen Pyrolyse-
kondensate selbst bei Wassergehalten von bis zu 90% nicht mit reinem
Wasser vergleichbar sind: Eine Suspension aus Leitungswasser mit 28,6m.-%
ungemahlenem Strohkoks zeigt nach sieben Tagen keine Konzentrations-
änderungen, während Strohkokse in Schwelwasser bereits nach wenigen
Stunden aus den oberen Schichten aussedimentieren, wie bereits in Abbil-
dung 6.1 gezeigt. Dieser wässrige Überstand bildet sich in kleinen Mengen
selbst bei hochkonzentrierten Suspensionen mit über 36m.-% ungemahlenem
Strohkoks. Das eher ungleichmäßige Absetzverhalten wird nachfolgend als
Funktion der Standzeit, der Feststoffbeladung und der Sedimentationshöhe
genauer besprochen.
Neben der bereits erwähnten Partikelmahlung, wird die Sedimentation außer-
dem durch den Aschegehalt des Strohkokses und die Suspensionstemperatur,
sowie durch schwingende Belastungen beeinflusst.
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6.2.1 Einfluss der Sedimentationszeit
Abbildung 6.3 zeigt, wie der ungemahlene Strohkoks in einer 26m.-%igen
Schwelwassersuspension innerhalb von zwei Wochen sedimentiert. Das
oberste Zehntel ist bereits nach vier Stunden nahezu feststofffrei, während in
den unteren zwei Drittel die Feststoffkonzentration im Mittel auf 31,1m.-%
ansteigt. Zwischen diesen beiden Bereichen liegt die Sedimentationszone,
welche mit der Zeit aussedimentiert und nach zwei Wochen eine klare Phasen-
grenze zwischen Klarflüssigkeit und dem darunter auf mittlerweile 33,3m.-%
komprimierten Sediment ausbildet, wobei diese Phasengrenze wiederum bei
zwei Drittel der Sedimentationshöhe auftritt. Die entsprechenden Messdaten
finden sich in Tabelle C.21 in Anhang C.2.
 ∆t = 4 Stunden
 ∆t = 8 Stunden
 ∆t = 1 Tag
 ∆t = 3 Tage
 ∆t = 14 Tage

















Unten                     normierte Sedimentationshö he                      Oben
Abbildung 6.3 – Einfluss der Sedimentationszeit ∆ t auf das Absetzverhalten von 26m.-%
ungemahlenem Strohkoks in Schwelwasser
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6.2.2 Einfluss der Sedimentationshöhe
Zur Beschreibung des Einflusses der Sedimentationshöhe wird eine Schwel-
wassersuspension mit 26m.-% ungemahlenem Strohkoks nach einer Stand-
zeit von ∆ t = 8h untersucht. Abbildung 6.4 zeigt, dass die in Abschnitt
3.5 vorgestellten möglichen Sedimentationshöhen und die damit verbunden
unterschiedlichen hydrostatischen Drücke praktisch keinen Einfluss auf das
Absetzverhalten zeigen. Die ohnehin schon eng beieinander liegenden Rela-
tivwerte nähern sich nach längeren Standzeiten von 1, 3 und 7 Tagen noch
näher aneinander an, siehe Anhang C.2.

















Unten                     normierte Sedimentationshö he                      Oben
 Sedimentationshö he ∆h = 144 cm Sedimentationshö he ∆h =   84 cm Sedimentationshö he ∆h =   19 cm
Abbildung 6.4 – Einfluss der Sedimentationshöhe auf das Absetzverhalten von 26m.-%
ungemahlenem Strohkoks in Schwelwasser nach einer Standzeit von ∆ t = 8h
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6.2.3 Einfluss der Feststoffbeladung
Abbildung 6.5 zeigt den Einfluss der Feststoffbeladung auf das Absetzverhal-
ten von ungemahlenem Strohkoks in Schwelwasser nach einer Standzeit von
einem Tag. Die beiden höher konzentrierten Suspensionen zeigen prinzipiell
ähnliche Verläufe und nähern sich in der unteren Sedimentationsturmhälfte
der maximalen Feststoffkonzentration von ≈34m.-%. Direkt darüber (bei
einer normierten Sedimentationshöhe zwischen 0,5 und 0,8) deuten die kur-
venförmig abnehmenden Konzentrationswerte bei den beiden höher belade-
nen Suspensionen darauf hin, dass der Absetzvorgang nach einem Tag noch
nicht beendet ist.

















Unten                     normierte Sedimentationshö he                      Oben
 31,4 m.-% ungemahlener Strohkoks 26,0 m.-% ungemahlener Strohkoks 23,2 m.-% ungemahlener Strohkoks
Abbildung 6.5 – Einfluss der Feststoffbeladung auf das Absetzverhalten von ungemahle-
nem Strohkoks in Schwelwasser nach einer Standzeit von ∆ t = 24h
Im Unterschied dazu ist bei der niedrig konzentrierten Suspension die Sedi-
mentation erwartungsgemäß bereits weiter vorangeschritten, da der Knick
(bei einer normierten Sedimentationshöhe von 0,8) in der Konzentrations-
kurve deutlich ausgeprägter ist, und der wässrige Überstand von der sedi-
mentierenden Kompressionszone deutlicher zu unterscheiden ist. Letztere
erreicht allerdings auch nach längeren Standzeiten von bis zu zwei Wochen
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keine Feststoffkonzentrationen über 29m.-%, wofür keine eindeutige Erklä-
rung gefunden werden konnte. In jedem Fall scheint die sich einstellende
Sedimentkonzentration in nicht-linearer Weise von der Anfangsbeladung
abzuhängen, wie in Tabelle 6.1 gezeigt.
Tabelle 6.1 – Einfluss der Anfangsbeladung an ungemahlenem Strohkoks in Schwelwas-
sersuspensionen auf die maximale Feststoffkonzentration im Sediment
Anfangsbeladung Sedimentbeladung Phasengrenze
19,0 m.-% 29 m.-% 0,655·∆h
23,2 m.-% 29 m.-% 0,807·∆h
26,0 m.-% 34 m.-% 0,765·∆h
31,4 m.-% 34 m.-% 0,921·∆h
Aus dem Verhältnis der Anfangs- zur Sedimentbeladung lässt sich nach hin-
reichend langer Sedimentationszeit die relativ zur Sedimentationshöhe ∆h
angegebene Position der Phasengrenze zwischen Klarflüssigkeit und Sedi-
ment abschätzen. Aufgrund der unterschiedlichen Maximalkonzentrationen
ist daher die Phasengrenze der 26m.-%igen Schwelwassersuspension trotz
der höheren Konzentration an ungemahlenem Strohkoks niedriger, als bei
einer 23,2m.-%igen Schwelwassersuspension. Daraus folgt, dass der Sedi-
mentationsprozess auf eine nicht-lineare Weise mit der Anfangsbeladung
zusammenhängt.
Das gleiche Phänonem konnte auch unter Verwendung von Glykol als flüssi-
ger Phase beobachtet werden: Bei Strohkokskonzentrationen von 18,5m.-%
und mehr bilden sich Sedimente mit bis zu 32m.-% Feststoffbeladung aus,
wohingegen bei geringerer Anfangsbeladung lediglich Strohkoksanteile von
24m.-% in den untersten Schichten gemessen wurden.
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6.2.4 Einfluss der Partikelgrößenverteilung
bei konstanter Suspensionsviskosität
In Voruntersuchungen konnte bereits gezeigt werden, dass die Sedimenta-
tion von Strohkokspartikeln in Glykolsuspensionen durch Partikelmahlung
bei konstantem Feststoffanteil erwartungsgemäß deutlich verlangsamt wird
[Nic12a]. Im Vergleich dazu wird für den praktisch relevanteren Fall der
maximal einmischbaren Feststoffkonzentration von einer konstanten Suspen-
sionsviskosität von η ≈ 3Pas ausgegangen (siehe auch Abbildung 4.17 in
Abschnitt 4.4.1).
Abbildung 6.6 illustriert, dass die Schwelwassersuspension mit gemahlenem
Strohkoks nach vier Stunden noch nicht sedimentiert, und danach gleichmä-
ßig im obersten Fünftel an Konzentration verliert. Im Vergleich dazu zeigt
die Schwelwassersuspension mit ungemahlenem Strohkoks bereits nach vier
Stunden deutliche Koksverluste im obersten Fünftel, woran sich nach diesem
Zeitraum innerhalb von sieben Tagen nichts mehr ändert.




















Sedimentationshö he (in mm)
Abbildung 6.6 – Einfluss der Partikelmahlung auf die Sedimentation nach unterschiedli-
chen Standzeiten in Schwelwassersuspensionen mit η ≈ 3Pas
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6.2.5 Einfluss des Anorganikgehalts im Strohkoks
Für die im Sedimentationsturm durchgeführten Absetzexperimente wurde
eine Strohkoks-Charge mit einem Aschegehalt von 35,8m.-% verwendet,
während im Labormaßstab der Ascheanteil durchschnittlich nur bei ≈ 25m.-
% lag, wenn nicht anders gekennzeichnet. Da die nichtporösen Mineralien
eine höhere Dichte aufweisen, ist eine stärkere Sedimentation mit steigendem
Aschegehalt zu erwarten, was sich in Abbildung 6.7 auch bestätigt: In 25,6m.-
%igen-Schwelwassersuspensionen mit Feststoffascheanteilen von 33,3m.-%
bzw. 24,3m.-% ist die Sedimentation nach drei Tagen relativ ähnlich und auch
weniger stark ausgeprägt, während die Feststoffkonzentration im Sediment
ab Aschegehalten von cA =35,8m.-% und mehr überproportional zunimmt.
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Abbildung 6.7 – Einfluss des Aschegehalts im Feststoff auf die Sedimentation nach
einer Standzeit von drei Tagen bei Schwelwassersuspensionen mit einer 25,6m.-%igen
Feststoffbeladung
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6.2.6 Einfluss der Temperatur
Da die frisch angemischten Suspensionen den Mischer in der Regel nicht
bei Raumtemperatur, sondern mit erhöhten Temperaturen verlassen, wird in
Abbildung 6.8 der Einfluss der Temperatur illustriert.
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Abbildung 6.8 – Einfluss der Temperatur auf die Sedimentation nach einer Standzeit
von vier Stunden in Schwelwassersuspensionen mit 26m.-% ungemahlenem Strohkoks
(Aschegehalt cA =35,8m.-%)
Erwartungsgemäß steigt die Sedimentationsgeschwindigkeit aufgrund der
korrelierenden Viskositätsreduzierung und führt in Schwelwassersuspensio-
nen mit 26m.-% ungemahlenem Strohkoks (Aschegehalt cA =35,8m.-%)
innerhalb von vier Stunden bei erhöhten Temperaturen zu festeren Sedimen-
ten sowie zu schnellerem Aussedimentieren des obersten Fünftels. Nach
längeren Standzeiten gleichen sich die Werte an, siehe Anhang C.1.4.
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6.2.7 Einfluss von Schwingungen
Für den Transport des Biosyncrudes kann von einer Transportzeit von bis zu
acht Stunden ausgegangen werden, was in Kapitel 8 noch näher diskutiert
wird. Aus diesem Grund wird eine Schwelwassersuspension mit 25,7m.-%
ungemahlenem Strohkoks für vier und acht Stunden mit dem in Abschnitt
3.5.4 vorgestellten Laborschüttler schwingend belastet, und in Abbildung 6.9
mit der belastungsfreien Sedimentation in Ruhe verglichen.

















Sedimentationshö he (in mm)
Abbildung 6.9 – Einfluss von Schwingungen auf die Sedimentation nach einer Standzeit
von vier und acht Stunden in Schwelwassersuspensionen mit 25,7m.-% ungemahlenem
Strohkoks
Während im belastungfreien Fall das oberste Fünftel wie bisher an Feststoff
verliert, und sich in den unteren zwei Drittel eine Zone mit der konstanten
Feststoffkonzentration von etwa 28m.-% ausbildet, führt die schüttelnde
Beanspruchung a) zu einer langsameren Absetzgeschwindigkeit im obersten
Fünftel aber auch b) zu einem kompakteren Sediment von bis zu 32m.-%
im untersten Fünftel. Dazwischen verläuft die Konzentrationsänderung oh-
ne nennenswerte Brüche bzw. Phasengrenzen. Eine mögliche Erklärung ist
das schwingungsbedingte Ausrichten der stabförmigen Kokspartikel, welche
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hierdurch a) aufgrund eines scheinbar größeren Äquivalenzdurchmessers
dsink langsamer absinken und b) aufgrund der gleichgerichteten Partikelori-
entierung ein dichter gepacktes Sediment ermöglichen.
6.3 Diskussion und Modellierung der Sedimentation
Basierend auf den vorgestellten Ergebnissen kann festgehalten werden, dass
in den durchgeführten Experimenten im interessierenden Konzentrations-
bereich das weniger poröse Holzkokspulver immer sedimentiert. Das Ab-
setzverhalten von Strohkoksen hängt hingegen stark von der verwendeten
Flüssigkeit ab. Tabelle 6.2 zeigt, dass sich je nach verwendeter Flüssigkeit
unterschiedliche Konzentrationen für eine sedimentationsstabile Suspension
ergeben.
Tabelle 6.2 – Übersicht über sedimentationsstabile Strohkoks-Suspensionen unter Variati-
on der flüssigen Phase
Flüssige Phase KonzentrationStrohkoks ungem.
Konzentration
Strohkoks gem.
Ethylenglykol 29 m.-% 38,2 m.-%
Leichtfraktion Schwelteer 35,8 m.-% 47,3 m.-%
Schwelteer 1 m.-%
Leitungswasser 28,6 m.-%
Die hierbei nicht aufgeführte Kombination von Strohkoks in Schwelwasser
wurde aufgrund der zentralen Rolle im bioliq®-Verfahren in einem eigenen
Abschnitt 6.2 vorgestellt, und wird nun nachfolgend diskutiert und modelliert.
Zur Modellierung der Strohkokssedimentation in Schwelwassersuspensio-
nen wird zunächst die Phasengrenzwanderung zwischen Klarflüssigkeit und
Suspension beschrieben. Hierauf aufbauend werden anhand der Messwer-
te weitere Phasengrenzen identifiziert, welche zu einer modellhaften Be-
schreibung der Zonensedimentation in Schwelwassersuspensionen führen.
Im Vergleich hierzu wird jeweils kurz auf das Absetzverhalten von Holzkoks
in Glykolsuspensionen eingegangen, um nochmals den Unterschied in der
Suspensionsstabilität hervorzuheben.
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6.3.1 Phasengrenzwanderung zwischen
Klarflüssigkeit und Suspension
Die Phasengrenzwanderung zwischen Klarflüssigkeit und Suspension wurde
über die in Abschnitt 3.5.1 vorgestellten Standzylinder beobachtet. Dank der
in Abschnitt 6.2.2 nachgewiesenen Unabhängigkeit des Absetzverhaltens von
der Sedimentationshöhe können die beobachteten Phasengrenzen um die in
Abschnitt 6.2.3 vorgestellten Werte ergänzt und auf die Sedimentationshöhe
normiert werden.
Unter der Annahme, dass sämtliche Sedimentationsvorgänge nach einem Mo-
nat abgeschlossen sind, kann mit Zuhilfenahme der in Tabelle 6.1 abgeschätz-
ten Phasengrenzpositionen eine Ausgleichsfunktion durch die jeweiligen
beobachteten Phasengrenzwanderungen gelegt werden, wie in Abbildung
6.10 illustriert:
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31,3 m.-%26,0 m.-%  23,4 m.-%19,0 m.-%
Abbildung 6.10 – Einfluss der Feststoffbeladung von ungemahlenem Strohkoks in
Schwelwassersuspensionen auf die Position der Phasengrenze zwischen Klarflüssigkeit
und Suspension
Die Ausgleichsfunktionen sind im Anhang C.3 in Tabelle C.22 aufgeführt.
In der logarithmischen Auftragung ist erkennbar, dass die Positionsänderung
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der Phasengrenze zunächst relativ schnell abläuft, und sich danach stark
verlangsamt. Die ersten fünf Stunden können hierbei in sehr guter erster
Näherung linear über
hPh = 1− 13 t · (cmax,SK− cSK) (6.1)
beschrieben werden, wobei cmax,SK =34m.-% die maximale Sedimentkon-
zentration, und cSK die Anfangsbeladung an ungemahlenem Strohkoks in der
Schwelwassersuspension, sowie t die Sedimentationszeit in Stunden darstellt.
Im Vergleich hierzu sinkt der vorgemahlene Holzkoks in Ethylenglykol
wesentlich langsamer ab: Die Phasengrenze zwischen der Suspension und
reinem Ethylenglykol kann für Standzeiten von bis zu t = 100h in Abhän-
gigkeit der Holzkokskonzentration cHK über eine iterativ ermittelte Gauss-
Verteilungskurve empirisch abgeschätzt werden:
hPh = 2,25cHK+(1−2,25cHK) ·e





Als maximale Feststoffkonzentration wird hierbei cmax,HK = 0,4443 ange-
nommen, wodurch auch der Gültigkeitsbereich von Gleichung (6.2) angege-
ben ist.
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6.3.2 Beschreibung der Zonensedimentation von
Strohkoks in Schwelwassersuspensionen
Überträgt man diese Überlegungen der Phasengrenze zwischen Suspension
und Klarflüssigkeit auf weitere Zonengrenzen, so lassen sich anhand der
Messwerte Sedimentationszonen im Sinne von Abbildung 2.23 aus Abschnitt
2.4.2 erstellen. Abbildung 6.11 zeigt, dass sich in einer Schwelwassersus-
pension mit 26m.-% ungemahlenem Strohkoks bereits nach fünf Stunden
in der unteren Hälfte der Sedimentationshöhe ein mehr oder weniger festes
Sediment ausgebildet hat. Die Suspensionszone wird hierbei oben und unten
von einer Zone mit graduellem Konzentrationsverlauf flankiert, jedoch sind
nach einem Tag die Absetzvorgänge beendet. Die empirisch ermittelten Re-
gressionskurven zur Beschreibung der verschiedenen Sedimentationszonen












Schwelwasser-SuspensioncSK = 26 ± 1 m.-%
gradueller Konzentrationsverlauf
SedimentcSK = 33 ± 1 m.-%
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Klarflü ssigkeitcSK = 1 ± 1 m.-%
Abbildung 6.11 – Sedimentationszonen beim Absetzen von 26m.-% ungemahlenem
Strohkoks in Schwelwasser
Wird nun im Vergleich zu Abbildung 6.11 die Feststoffkonzentration auf
31m.-% ungemahlenen Strohkoks erhöht, so ergibt sich die in Abbildung
6.12 gezeigte Zonensedimentation.












Sediment  cSK = 33 ± 1 m.-%
Schwelwassersuspension  cSK = 31 ± 1 m.-%
Zone mit graduellem  Konzentrationsverlauf
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Sedimentationszeit (in Stunden)                1 Monat
Klarflü ssigkeit  cSK = 1 ± 1 m.-%
Abbildung 6.12 – Sedimentationszonen beim Absetzen von 31,3m.-% ungemahlenem
Strohkoks in Schwelwasser
Die ohnehin schon hochviskose Suspension sedimentiert sichtbar langsamer,
doch auch hierbei sind die Absetzvorgänge nach etwa einem Tag abgeschlos-
sen. Aufgrund der geringeren Konzentrationsdifferenz zwischen Anfangsbe-
ladung und Sedimentkonzentration bildet sich im Gegensatz zu Abbildung
6.11 in Abbildung 6.12 zwischen der eingefüllten Suspension und dem sich
ausbildenden Sediment keine Zone mit graduellem Konzentrationsverlauf
aus.
Im Vergleich dazu treten bei einer Holzkoks-Ethylenglykol-Suspension mit
ähnlicher Feststoffkonzentration nach einem Tag noch keine nennenswerten
Sedimente auf, sondern erst nach etwa einer Woche, siehe Abbildung C.2 im
Anhang C.3.
7 Vermeidung der Sedimentbildung
In diesem Kapitel werden mit den Rühr- und Pump-Experimenten zwei Mög-
lichkeiten zum Homogenhalten sedimentierender Suspensionen vorgestellt.
Für die Lagerung in Rührtanks wird zwischen kontinuierlichem Rühren und
dem Anfahren aus abgesetzten Suspensionen unterschieden.
Die Möglichkeit von horizontal rotierenden Lagertanks wurde ausgeschlos-
sen, da mit heutigem Stand noch kein Dichtungsmaterial gegen die abrasiven
und korrosiven Suspensionen gefunden werden konnte [Uel15].
Für die Definition des Begriffs „Pumpbarkeit“ gilt häufig die Bedingung des
freien Fließverhaltens oder einer fließfähigen Suspension auf der Saugseite
der Pumpe, weswegen im Anhang D.3 das Ausflussverhalten von Biosyncru-
des aus zylindrischen Behältern untersucht wird.
7.1 Rühren
Die nachfolgend vorgestellten Resultate zum kontinuierlichen Rühren werden
als Funktion der Einsatzstoffe, sowie des eingesetzten Rührorgans durchge-
führt. Das Anfahren nach unterschiedlichen Standzeiten von unterschiedlich
konzentrierten Suspensionen führt erwartungsgemäß zu einem Peak-artigen
Leistungsanstieg [Nic12b], welcher allerdings über einen Anlaufschutz si-
gnifikant reduziert werden kann [Nic14a].
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7.1.1 Leistungseintrag zum kontinuierlichen Rühren
Zur Untersuchung des Leistungseintrags bei verschiedenen Einsatzstoffen
wird mit dem in Abschnitt 3.8.2 vorgestellten IKA-Rührer die Drehzahl sowie
das eingesetzte Rührorgan variiert.
7.1.1.1 Einfluss der Einsatzstoffe auf die Rührleistung
In Abbildung 4.17 wurde bereits vorgestellt, dass sich die Suspensionsvisko-
sitäten je nach Einsatzstoff und Feststoffkonzentration um mehrere Größen-
ordnungen unterscheiden können. Dies wirkt sich auch auf die Rührleistung
aus, wobei bei den gerührten Suspensionen als Feststoffanteil die maximal
einmischbare Kokskonzentration verwendet wurde. Je nach Drehzahl und
gerührter Suspension sind hierbei bis zu 50W (Wendelrührer, 200min−1)
pro zwei Liter Suspensionsvolumen vonnöten.
Eine vollständige Leistungscharakteristik als Funktion der Drehzahl und
verwendeter Suspension findet sich in Abbildung D.2 im Anhang D.1.2.
Zur Entdimensionierung der Rührleistung und der Strömungsverhältnisse
werden aus diesen gemessenen Werten unter Zuhilfenahme der in Abschnitt
3.8.2 vorgestellten Rührergeometrie die Newton- und Reynoldszahlen be-
rechnet. Hierbei wird eine Suspensionsdichte von ρSuspension = 1200kg/m3
angenommen. Für die drehzahlabhängigen Suspensionsviskositäten werden
per Helixspindel gemessenene Fließfunktionen verwendet. Aufgrund der
geometrischen Ähnlichkeit zwischen der zur Viskositätsmessung genutzten
Helixspindel und dem hier verwendeten Wendelrührer wird von vergleichba-
ren Scherbedingungen ausgegangen, weswegen die in A.3 genannten rheo-
metrischen Fließkurven auch für die Rührversuche als gültig angenommen
werden.
Abbildung 7.1 zeigt den Einfluss des verwendeten Kokspulvers unter Ver-
wendung der Leichtfraktion des Schwelteers als flüssige Phase. Es zeigen
sich die erwarteten, vergleichbaren Kurvenverläufe, da beim jeweiligen Ein-
mischen der maximal einmischbaren Feststoffkonzentration auch ähnliche
Viskositäten erreicht werden. Daher folgen für alle Pyrolysekokssuspensio-
nen unabhängig von der flüssigen Phase die Ne-Kurven für Re < 20 in erster
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Reynoldszahl Re (ρ n d2 η-1)
 ungemahlener Strohkoks (26,6 m.-%) gemahlener Strohkoks (44,31 m.-%) Holzkoks (43,18 m.-%)
Abbildung 7.1 – Charakteristik der Rührleistung bei Verwendung eines Wendelrührers
(IKA-Rührwerk) unter Variation des Kokspulvers in der Leichtfraktion des Schwelteers
Im Vergleich von Gleichung (7.1) mit der Theorie fällt auf, dass die experi-
mentell ermittelten Ne-Kurven einen flacheren Verlauf haben als die Kurve
„ Wendelrührer e“ in Abbildung 2.18, welche für Re < 100 der Hyperbel
Ne = 1000Re folgt. Der Grund hierfür liegt im strukturviskosen Suspensions-
fließverhalten: Bei Erhöhung der Drehzahl sinkt die im Nenner der Reynolds-
zahl stehende Viskosität, wodurch die Reynoldszahl selbst nochmals ansteigt.
Hierdurch werden die Ne-Kurven nach rechts gestreckt und lassen diese
flacher verlaufen.
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7.1.1.2 Einfluss des verwendeten Rührorgans
Zur Untersuchung des Geometrieeinflusses wurden die Leistungskurven mit
den in Abschnitt 3.8.1 vorgestellten Rührorganen aufgenommen. Erwartungs-
gemäß zeigen die geometrisch ähnlichen Wendelrührer und Paravisc fast die













Reynoldszahl Re (ρ n d2 η-1)
 Wendelrü hrer Messung 1 Wendelrü hrer Messung 2 Ekato Paravisc Zahnscheibenrü hrer
Abbildung 7.2 – Charakteristik der Rührleistung unter Variation des eingesetzten Rühror-
gans (IKA-Rührwerk) beim Rühren in einer Glykol-Suspension mit 29,45m.-% ungemah-
lenem Strohkoks
Während mit den beiden genannten wandgängigen Rührern das komplette
Behältervolumen zwangsdurchmischt wird, erfordert der Zahnscheibenrührer
wegen des nur halb so großen Rührerdurchmessers eine größere Drehzahl.
Aus diesem Grund liegen die Ne-Werte des Zahnscheibenrührers bei gleicher
Reynoldszahl (also vergleichbaren Strömungsbedingungen) einige Faktoren
unter den beiden anderen Kurven.
Geometriebedingt wird die Suspension vom Zahnscheibenrührer erst ab Dreh-
zahlen von ca. n = 300r/min (entspricht Re = 2,3) umgewälzt; bei kleineren
Drehzahlen reicht die Scherkraft aufgrund der kleinen Angriffsfläche für eine
Ausbildung des Doughnut-Effekts (vergleiche Abbildung 3.26) nicht aus.
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7.1.2 Leistungscharakteristik zum Aufwirbeln
von abgesetzten Suspensionen
Die Wiederaufrührbarkeit sedimentierter Glykol-Suspensionen wird als Funk-
tion der Feststoffkonzentration und der Sedimentationszeit untersucht. Mit
den vorgehend vorgestellten Ergebnissen aus den Sedimentationsexperimen-
ten lässt sich das Volumen des sedimentierten Anteils als Funktion der Fest-
stoffkonzentration bestimmen. Die hierbei angegebenen Massenkonzentra-
tionen von 5m.-%, 10m.-%, 20m.-% und 30m.-% sind jeweils aufgerundete
Messwerte.
Nimmt man beim ungemahlenen Strohkoks eine maximale Feststoffkonzen-
tration im Sediment von 32m.-% an (vergleiche Abschnitt 6.1), so ergeben
sich die in Tabelle 7.1 gezeigten aufzurührenden Sedimentvolumen als Funk-
tion von Feststoffkonzentration und Standzeit.
Tabelle 7.1 – Aufzurührendes Sedimentvolumen als Funktion der Strohkokskonzentra-
tion (ungemahlen) bei konstantem Suspensionsvolumen von zwei Liter (flüssige Phase:
Glykol), sowie sich einstellende Sedimentationsdichten σ (in Ma.-%) im Sediment als
Funktion der Sedimentationszeit
Feststoffkonzentration der Suspension 5% 10% 20% 30%
Berechnetes Sedimentvolumen 0,3Liter 0,6Liter 1,2Liter 1,8Liter
cC im Sediment nach 3 Tagen Standzeit 11,6%1 17,4% 29,9% 29,8%
cC im Sediment nach 1 Woche Standzeit 13,2%1 19,3% 30,3% 30,2%
cC im Sediment nach 3 Wochen Standzeit2 32% 32% 32% 32%
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7.1.2.1 Einfluss der Sedimentationszeit auf die Aufrührleistung
Mit längeren Sedimentationszeiten steigt die einzubringende Aufrührleis-
tung deutlich an, wie es in Abbildung 7.3 am Beispiel einer Suspension mit
30m.-% ungemahlenem Koks ersichtlich ist. Die weiteren Kurven für die
Beladungen 5m.-%, 10m.-% und 20m.-% zeigen analoges Verhalten und




















Zeit t (in s)
 Sedimentationszeit 3 Wochen Sedimentationszeit 1 Woche Sedimentationszeit 3 Tage
Abbildung 7.3 – Einfluss der Sedimentationszeit auf die Anfahrleistung (heidolph-
Rührwerk, 60r/min) bei einem Feststoffgehalt von 30m.-% ungemahlenem Strohkoks in
Ethylenglykol
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7.1.2.2 Einfluss der Feststoffkonzentration auf die Aufrührleistung
Bei geringerer Feststoffkonzentration ist aufgrund der niedrigeren Viskosität
der Suspension auch eine kleinere Rührleistung zu erwarten, was sich nach



















Zeit t (in s)
 Feststoffbeladung 30 m.-% Feststoffbeladung 20 m.-%, Versuch 2 Feststoffbeladung 20 m.-%, Versuch 1 Feststoffbeladung 10 m.-% Feststoffbeladung  5 m.-%
Abbildung 7.4 – Einfluss des Feststoffgehalts auf die volumenspezifische Aufrührleistung
(heidolph-Rührwerk, 60r/min) bei einwöchiger Sedimentationszeit von ungemahlenem
Strohkoks in Glykol
Auffällig ist, dass die Leistungskurven der beiden 20m.-%-Versuche über
dem Leistungsverlauf des 30m.-%-Versuchs liegen. Dies ist nur mit der
leicht höheren Feststoffkonzentration im Sediment zu erklären (siehe 7.1),
und deutet darauf hin, dass die Kompression des Sediments einen deutlich
größeren Einfluss auf das Anfahrdrehmoment hat, als das Volumen des festen
Sediments.
Die analogen Aufrührkurven für eine Sedimentationszeit von drei Tagen bzw.
drei Wochen sind im Anhang D.2.1 zu finden.
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7.1.2.3 Einfluss der Partikelgröße auf die Aufrührleistung
Auch bei Verwendung von gemahlenem Strohkoks zeigt sich, dass die Sus-
pensionen mit 20m.-% Feststoffanteil offenbar festere Sedimente ausbilden.
Analog zu Abbildung 7.4 wird in Abbildung 7.5 das Aufwirbelverfahren von
Glykolsuspensionen nach einer Woche Standzeit gezeigt. Während sich die
30m.-%-Suspension gerade noch aufrühren lässt, schaltet sich das Rührwerk
beim Anfahren aus der 20m.-%-Suspension wegen Überlast für einige Se-
kunden ab. Auch nach einer Sedimentationszeit von drei Tagen bestätigt sich





















Zeit t (in s)
 20,6 m.-% gemahlener Strohkoks 31,2 m.-% gemahlener Strohkoks
Abbildung 7.5 – Einfluss des Feststoffgehalts auf die volumenspezifische Aufrührleistung
(heidolph-Rührwerk, 60r/min) bei einwöchiger Sedimentationszeit von gemahlenem
Strohkoks in Glykol
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7.1.2.4 Einfluss der Standzeit auf die maximale Leistungsaufnahme
Vergleicht man nun die maximale Aufrührleistung aus den jeweiligen Versu-
chen, so bestätigt sich das Ergebnis, dass für die 30m.-%-Suspension eine
geringere maximale Aufrührleistung erforderlich ist als für die 20m.-%-
Suspension, vergleiche Abbildung 7.6. Hierbei ist die Rührerleistung nicht
mehr auf das Suspensionsvolumen bezogen, sondern auf das aufzurührende
Feststoffvolumen (siehe Tabelle 7.1).





























 30 m.-% Strohkoks, gemahlen 20 m.-% Strohkoks, gemahlen 30 m.-% Strohkoks 20 m.-% Strohkoks 10 m.-% Strohkoks   5 m.-% Strohkoks
Abbildung 7.6 – Maximale Aufrührleistung (Heidolph-Rührwerk, 60r/min) pro Sedi-
mentvolumen (in Liter) als Funktion von Sedimentationszeit und Feststoffbeladung
Dieses Schaubild macht nochmals deutlich, dass für die 30m.-%-Suspension
erstaunlicherweise sehr wenig Energie eingetragen werden muss, denn trotz
des größten Sedimentvolumens liegt die volumenbezogene maximale Auf-
rührleistung unter allen anderen Kurven. Dies lässt auf eine langsame Sedi-
mentation schließen, nach welcher die 30m.-%-Suspension praktisch keine
festeren Sedimente mehr bildet, wohingegen die 20m.-%-Suspension auch
bezogen auf das Sedimentvolumen den größten Energieeintrag zum Aufwir-
beln aufweist. Dies deutet darauf hin, dass sich bei Beladungen geringer als
30m.-% im unteren Bereich festere Sedimente ausbilden.
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7.1.2.5 Anfahren mit Anlaufschutz unter Variation des Rührorgans
Die bisherigen Aufrührexperimente wurden mit dem in Abschnitt 3.8.3
beschriebenen Vorgehen zur Überbrückung des Anlaufschutzes mit dem
Heidolph-Rührwerk durchgeführt. Im Vergleich dazu werden nachfolgend
die Ergebnisse unter Verwendung des IKA-Rührwerks vorgestellt, bei wel-
chem über den bewusst eingesetzten Anlaufschutz der Leistungspeak beim
Anfahren reduziert wird.
Die Drehmomentwerte des Paravisc und Wendelrührers übersteigen mit Peak-
werten von bis zu 2,8Nm den Anwendungsbereich, weswegen die eingestellte
Nenndrehzahl von n = 30min−1 zur Reduktion der Leistungsaufnahme auto-
matisch gedrosselt wird, und je nach Standzeit erst nach 5 bis 20 Sekunden
erreicht wird.
Abbildung 7.7 zeigt die Anfahr-Charakteristik aus einer 2,5Liter-Glykolsus-
pension mit 29,45m.-% ungemahlenem Strohkoks nach sieben Tagen Stand-
zeit unter Variation des eingesetzten Rührorgans. Der Zahnscheibenrührer
verursacht aufgrund seiner Geometrie weniger Scherung (maximales Dreh-
moment etwa 0,5Nm), weswegen die maximale Drehzahl nötig ist, um das
Probenvolumen zu einem fließfähigen Zustand aufzurühren, wofür trotz des
wesentlich höheren Leistungseintrags eine deutlich längere Aufrührzeit kon-
statiert wird.
Ein analoges Verhalten ergibt sich nach Standzeiten von 3 und 28 Tagen
(siehe Anhang D.2.2).





























 Zahnscheibenrü hrer  (530  rpm)
 Wendelrü hrer  (30 rpm)
 Ekato Paravisc  (30 rpm)
Abbildung 7.7 – Einfluss des Rührorgans auf den Leistungseintrag (IKA-Rührwerk,
30r/min) zum Aufwirbeln einer 2,5 l-Glykolsuspension mit 29,45m.-% ungemahlenem
Strohkoks nach 7 Tagen Sedimentationszeit
7.2 Leistungseintrag beim Umwälzen
mit Exzenterschneckenpumpen
Für das Umwälzen von Kokssuspensionen durch Pumpen wurde der Leis-
tungseintrag der in Abschnitt 3.9 vorgestellten Exzenterschneckenpumpe
untersucht. Abbildung 7.8 zeigt die Pumpenleistung als Funktion des Durch-
satzes beim Umwälzen von Schwelteer mit einer mittleren Viskosität von
η¯ ≈ 0,6Pas bei 35 ◦C (Messung mit Inline-Messgerät Promass 83I, siehe
Anhang A.3.2) und einer Feststoffkonzentration von 7,5m.-% Strohkoks.








Aus dem Sedimentationsverhalten kann nun der mindestens benötigte Um-
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Abbildung 7.8 – Pumpenleistung als Funktion des Durchsatzes beim Umwälzen von
Schwelteer
Eine Normierung auf das Lagertankvolumen V führt schließlich zum volu-
menspezifischen Leistungseintrag PPumpenV zum Homogenhalten von sedimen-
wälzmassenstrom abgeschätzt werden: Aus Abbildung 6.11 kann entnommen
werden, dass beim Sedimentieren einer Schwelwassersuspension mit 26m.-%
ungemahlenem Strohkoks bereits nach einer Stunde Sedimentationszeit die
obersten 4vol.-% eines Behälters praktisch feststofffrei sind. Aus diesem
Grund wird angenommen, dass in einer Stunde 4vol.-% eines Lagertanks V
mit Pumpen umgewälzt werden müssen, um das Entstehen fester Sedimente
gerade zu verhindern:
Unter Berücksichtigung einer Suspensionsdichte von ρ = 1200kg/m3 kann
Gleichung (7.2) umgeformt werden zu:
PUmwälzleistung
kW
= ρ ·1,56·0,04·V. (7.3)
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7.3 Bewertung und Scale-Up
Für die Vermeidung der Sedimentbildung im industriellen Maßstab wird
zunächst ein willkürliches Tankvolumen von 50m3 angenommen.
Das Umwälzen dieses Volumens mit Pumpen würde nach Gleichung (7.3) zu
einer benötigten Umwälzleistung von 3,74kW führen, welche sich wegen des
Maximaldurchsatzes der verwendeten Pumpen auf zwei Pumpen verteilen
würde. Bei Verwendung der nächstgrößeren Baureihe ist mit einer Reduktion
der spezifischen Leistung zu rechnen.
Für das Umwälzen des gleichen Volumens unter Verwendung eines Wendel-
rührers müssen vorab einige dimensionsanalytischen Überlegungen durchge-
führt werden. Zunächst wird angenommen, dass sich die Tankgeometrie we-






4 = konst.= 1 gilt. Außerdem wird eine konstante Rührerum-
fangsgeschwindigkeit angenommen, siehe Abschnitt 2.3.6.
In der DIN 28131 wird für den Wendelrührer eine Umfangsgeschwindig-
keit von 0,3m/s bis 3m/s vorgeschlagen [DIN92]. Diese Bedingung wird
im Labormaßstab bei n = 60r/min mit einem Wert von 0,43m/s erfüllt, wel-
cher daher für den Skalierungsprozess als konstant angenommen wird. Eine
Vergrößerung des Durchmessers d führt demzufolge zu einer kleineren Dreh-
zahl von n50m3-Tank = 2,2r/min, und über Gleichung (2.39) zu einer längeren
Mischzeit von tM = 54min.
Mit diesen Annahmen kann unter Zuhilfenahme der dimensionsanalytischen
Gleichung (7.1) die nötige Rührleistung zu 0,46kW bestimmt werden, wel-
che deutlich unter der Umwälzleistung durch Pumpen liegt. Da die Zu- und
Abflussleitungen, sowie Ventile von Rührtanks aber auch zusedimentieren
können, kommen im industriellen Maßstab Rührwerke und zusätzliche Um-
wälzpumpen zum Einsatz, wobei die Pumpendrehzahl dann in diesem Fall
nur auf das Umwälzen des Rohrleitungsvolumens ausgelegt wird.
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Über die Multiplikation der Mischzeit mit der nötigen Rührleistung ergibt
sich ein Energieeintrag von EHomogenrühren,50m3-Tank = 1515kJ. Der peakartige
Leistungsanstieg beim Starten des Rührwerks wird im industriellen Maßstab
bewusst vermieden, da ansonsten das Rührwerk und die Rührwelle nach
Industrieerfahrungen [Hen00] auf bis 5 Größenordnungen stärkere Drehmo-
mente ausgelegt werden müsste, was unter allen Umständen zu vermeiden
ist.
Die Frage nach welchen Standzeiten die Sedimentstärke einen kritischen
Wert erreicht, hängt stark von den Einsatzstoffen ab. Es muss davon aus-
gegangen werden, dass sich nach einer Standzeit von mehr als drei Tagen
Sedimente ausgebildet haben, die nicht mehr aufrührbar, bzw. homogenisier-
bar sind. Tabelle 7.2 vergleicht den Rührenergieeintrag für die Lagerung von
drei Tagen unter Variation der Wiederaufrührhäufigkeit. Nimmt man hierbei
einen Industriestrompreis von 0,1537AC/kWh an [BDE14], so wird deutlich,
dass der energetische Aufwand für die Aufgabe des Homogenhaltens aus
wirtschaftlicher Sicht vernachlässigt werden kann.
Tabelle 7.2 – Rührenergieeintrag für eine dreitägige Lagerung von 50m3 Suspension
(Dichte 1200kg/m3) unter Variation der Wiederaufrührhäufigkeit
Häufigkeit des Wiederaufrührens Rührenergie Stromkosten
3 mal pro Tag 13,64MJ 0,57AC
kontinuierliches Rühren für 3 Tage 109,11MJ 5,09AC
8 Konsequenzen der experimentellen
Ergebnisse für die Produktstrategie
Für das Mischen der Pyrolyseprodukte und für das Vermeiden von festen
Partikelsedimenten in den gemischten Suspensionen wurden in den vorange-
gangenen Kapiteln verschiedene Apparate untersucht und bewertet, sowie
die Produkt-Charakterisierung je nach Anwendungsfall durchgeführt.
Basierend auf den gewonnenen Erkenntnissen werden nachfolgend denkbare
Transportszenarien definiert, welche sich in der Produktkonfiguration und
dem Mischzeitpunkt unterscheiden. Abbildung 8.1 illustriert drei Anwen-
dungsszenarien, welche nachfolgend genauer vorgestellt werden. Für die
Wahl des Transportmittels werden vergleichende Annahmen getroffen, wor-
aus schlussendlich eine Produktstrategie zum Transport der Pyrolyseprodukte
im industriellen Maßstab vorgeschlagen wird.
8.1 Anwendungsszenarien für die
Pyrolyseproduktstrategie
Für die Frage der Lager- und Transportform der Pyrolyseprodukte werden
nachfolgend vier verschiedene mögliche Anwendungsszenarien vorgestellt.
Die entscheidenden Kriterien für die Aufstellung dieser Anwendungsszena-
rien sind die Biosyncrude-Zusammensetzung und der Mischzeitpunkt: Die
Pyrolyseprodukte werden entweder direkt nach der Pyrolyse zu einer Sus-
pension vermischt, oder sie werden einzeln transportiert und erst vor dem
Vergasungsprozess suspendiert.
In jedem Fall werden die Pyrolyseprodukte ohne signifikante Zwischenla-
gerung direkt von der Pyrolyseanlage abtransportiert und an der zentralen
Vergasunganlage gelagert, da dies a) wegen Degressionseffekten wirtschaftli-
cher ist, und b) Produktions- sowie jahreszeitlich bedingte Schwankungen
besser ausgeglichen werden können.
Wie bereits in Abschnitt 1.1.2 beschrieben, wird der aus Pyrolyseprodukten
gemischte Biosyncrude dem Vergaser als Brennstoff zugeführt. Als Bio-
syncrude wird hierbei eine Pyrolysekokssuspension bezeichnet, welche als
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flüssige Phase entweder die vollständigen Pyrolysekondensate enthält oder
nur mit Schwelwasser gemischt ist. Das Mischszenario „Vollständiges Einmi-
schen des Kokspulvers in den Schwelteer“ wird nicht näher betrachtet, da das
so gemischte Produkt nicht pumpbar und zerstäubbar ist [Kor09] [Fun14].
Die Szenarien für den Transport von Suspensionen werden dem Einzelsze-
nario gegenübergestellt, in welchem ein separater Transport der Kondensate
und des trockenen Kokspulvers erfolgt.
Abbildung 8.1 – Drei verschiedene Szenarien zur Konditionierung der Pyrolyseprodukte
zu vergasbaren Energieträgern
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8.1.1 All-In-One-Szenario: Vollständige
Vermischung aller Pyrolyseprodukte
Als naheliegenster Anwendungsfall erscheint die vollständige Vermischung
aller Pyrolyseprodukte in genau den Produktverhältnissen, wie sie gemäß
Abbildung 1.3 bei der Pyrolyse anfallen. In diesem Fall wäre auch eine
einstufige Quenche anstelle des zweistufigen Kondensationssystems denkbar.
Der Hauptvorteil in diesem Szenario ist die restlose Verwertung aller Pyro-
lyseprodukte, sofern das Kokspulver vollständig in die hochviskosen Pyro-
lysekondensate eingemischt werden kann, was gemäß Abbildung 1.3 eine
Feststoffmassenkonzentration von cKoks ≈ 25m.-% bedeutet. Die erhöhte
Temperatur der noch warmen Pyrolyseprodukte erleichtert den Mischvorgang
durch Absenkung der Viskosität.
Die Herausforderungen liegen im Mischen und in der Produkthandhabung:
Die hohe Schüttgutporosität von über εKoks > 80vol.-% immobilisiert einen
beträchtlichen Teil der ohnehin schon teils hochviskosen Kondensate, die so-
mit nicht zur Fließfähigkeit beitragen [Tad12]. Direkt nach dem Mischen ist
der All-In-One-Biosyncrude bei hohen Temperaturen gerade noch fließfähig
(und damit auch im Vergaser zerstäubbar), aber bei Raumtemperatur stellt
sich eine pastöse bis klumpige Konsistenz ein. Zusätzlich treten Phasenab-
scheidung zwischen organischen und wässrigen Bestandteilen auf, die zur
Bildung von Klumpen und einem wässrigen Dekantat führen.
Im Rahmen dieses Szenarios wird davon ausgegangen, dass die Pyrolyse-
produkte direkt gemischt, abtransportiert, und bei der Vergasungsanlage in
großen Rührtanks homogen gehalten werden. Die in 5.1.3 gezeigten Misch-
ergebnisse zeigen allerdings, dass ein solcher All-In-One-Biosyncrude ohne
zusätzliche Additive nicht zuverlässig herstellbar ist.
8.1.2 Schwelwassersyncrude-Szenario: Transport einer
fließfähigen Suspension aus Schwelwasser und Koks
Derzeit wird im Rahmen der bioliq®-Kampagnen der Schwelteer aufgrund
seines hohen Brennwertes direkt vergast, siehe Abschnitt 1.1.2. Wenn der
Koksgehalt und damit der Aschegehalt im Schwelteer zu gering ist, muss
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wegen der schützenden Schlackebildung im Vergasungsreaktor noch Stro-
hasche bis zum Erreichen einer Aschekonzentration von etwa cA ≈5m.-%
beigemischt werden.
Mit der aktuell betriebenen Mischstation ist das Einmischen weiterer Koks-
mengen in den bereits sedimentationsstabilen Schwelteer aufgrund der hohen
Viskosität nicht ohne weiteres möglich. Daher wird so viel Kokspulver wie
möglich im Schwelwasser suspendiert, wobei sich je nach Pyrolyseausbeu-
te ein Koks-Überschuss ergibt, der nicht mit vergast, sondern intern in der
Pyrolyseanlage energetisch verwertet wird. Die so produzierte Schwelwas-
sersuspension hat eine ähnliche Viskosität und Dichte wie der Schwelteer,
wodurch beide Suspensionen gleichermaßen zur Gaserzeugung geeignet sein
sollten.
Unter Variation der Feststoffkonzentration kann die Konsistenz gezielt einge-
stellt werden: Bei etwa cKoks ≈ 30m.-% liegt eine auch bei Raumtemperatur
gerade noch fließfähige Suspension vor, die allerdings bereits nach wenigen
Stunden ein wässriges Dekantat abscheidet. Zudem führt der hohe Wasserge-
halt zu einem Brennwert, der nahe an der Spezifikationsgrenze von 10MJ/kg
liegt. Dieser könnte durch einstufiges Quenchen mit der darauffolgenden
Phasenseparation in eine wässrige und eine organische Phase verbessert wer-
den, weil sich auf diese Weise mehr Zuckerderivate im wässrigen Kondensat
lösen können [Bos12].
Durch die Wahl des Inline-Homogenisators als geeignetstem Mischapparat
(siehe Abschnitt 5.3), oder/und durch Reduzierung der Schüttgutporosität
durch Partikelmahlung (siehe Abschnitt 3.7) lassen sich auch Feststoffkon-
zentrationen von bis zu cKoks ≈ 40m.-% und mehr einmischen. Diese nun
etwas brennwertreichere Schwelwassersuspension ist hochviskos bis hin zu
pastös und stellt den idealen Kompromiss zwischen Fließfähigkeit und Sedi-
mentationsstabilität dar, da sich ein wässriges Dekantat erst nach mehr als
einem Tag ausbildet, siehe Abschnitt 6.2.4.
Wiederum wird in diesem Szenario ein vergasungsseitiger Puffertank voraus-
gesetzt, in welchem je nach Feststoffkonzentrationen die Schwelwassersus-
pension gerührt und mit Pumpen umgewälzt wird.
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8.1.3 Einzelszenario: Separater Transport der
Kondensate und des trockenen Kokspulvers
Um Partikelsedimentation oder Phasenabscheidungen zu vermeiden, werden
die Pyrolyseprodukte im Einzelszenario separat voneinander transportiert.
Der sedimentationsstabile Schwelteer kann hierbei genauso wie eine Flüssig-
keit behandelt werden wie das Schwelwasser. Die pyrophoren Kokspartikel
müssen unter Luftabschluss z.B. mit Stickstoffbeschleierung transportiert
und gelagert werden. Die niedrige Schüttdichte des separat transportierten
Kokspulvers resultiert in höheren Transportkosten, da verglichen mit den
vorherigen Szenarien ein größeres Volumen, aber immer noch der gleiche
Energiegehalt transportiert wird.
Über eine Pelletierung der Kokspartikel lassen sich die Transportkosten
dank kleinerer Transportvolumen reduzieren, wobei gleichzeitig auch das
Selbstentzündungsrisiko entscheidend verringert wird. Diese Vorgehensweise
ist aus der Koks-Verwertung aus torrefizierter Biomasse bereits Stand der
Technik [Yan14].
In diesem Szenario werden die Pyrolyseprodukte an der Vergasungsanlage
einzeln gelagert, und dann je nach Mischtechnologie als All-In-One-Syncrude
oder als Schwelwassersuspension gemischt und dann direkt vergast. Dieser
Anwendungsfall ist vor allem relevant für längere Lagerzeiten, bei welchen
in den Suspensions-basierten Szenarien steigende Kosten zur Vermeidung
von festen Partikelsedimenten anfallen würden.
8.2 Annahmen zur Abschätzung der Transportkosten
Der Transport der Pyrolyseprodukte erfordert geeignete Tank- oder Silowa-
gen, welche den teils aggressiven Medien standhalten müssen. Außerdem
müssen die Transportbehälter gemäß dem Europäischen Übereinkommen
über die internationale Beförderung gefährlicher Güter auf der Straße (ADR)1
1 ADR: Accord européen relatif au transport international des marchandises dangereuses
par route, deutsch: Europäisches Übereinkommen über die internationale Beförderung
gefährlicher Güter auf der Straße
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bzw. der Regelung zur Ordnung für die internationale Eisenbahnbeförderung
gefährlicher Güter (RID) gekennzeichnet sein.
Die Verpackungsart für gefährliche Güter wird in der Richtlinie 1999/45/EG
des Europäischen Parlaments vorgeschrieben [EU99]. Das Kokspulver fällt
aufgrund seiner leichten Entzündbarkeit (die untere Entzündbarkeitsgrenze
liegt bei 60g/m3) in die Transportgefahrenklasse 4.2 und damit in die Ver-
packungsgruppe III, und wird damit im Rahmen dieser Arbeit als Stoff mit
geringer Gefahr eingestuft. Wegen der ätzenden und teils gesundheitsschädi-
genden organischen Säuren werden die Kondensate als Stoff mittlerer Gefahr
eingestuft, und damit der Transportgefahrenklasse 8, bzw. Verpackungsgrup-
pe II zugeordnet [Nic15b].
Nachfolgend werden Annahmen für den Transport per Bahn und per Last-
kraftwagen (LKW) vorgestellt. Eine Vorauswahl von denkbaren Transportan-
hängern bzw. Bahnwaggons erfolgte in [Nic15b]. Ein Überseetransport per
Schiff wird im Rahmen dieser Arbeit nicht betrachtet, da die mechanische und
chemische Langzeitstabilität insbesondere der gemischten Pyrolyseprodukte
noch nicht hinreichend bewertet wurde.
Der Vergleich der verschiedenen Szenarien aus Abschnitt 8.1 erfolgt anhand
der Transportkosten und Stromkosten, die für das Homogenhalten von se-
dimentierenden Suspensionen erforderlich sind. Für eine Berücksichtigung
weiterer Aufwändungen wie Mieten, Abschreibungen und Logistik etc. wird
auf die Literatur verwiesen [Kap08] [Sch12b], [Tri13].
8.2.1 LKW-Transport
Nach Gesprächen mit der einschlägigen Speditionsbranche (Sievert Trans-
porte, Hoyer Group, Kube&Kubenz) werden Transportkosten von 100AC/h
angenommen. Dieser Preis beinhaltet die LKW-Miete inkl. Kraftstoff und den
Fahrer. Im Rahmen dieser Überlegungen wird die Beladezeit an der Pyrolyse-
anlage nicht berücksichtigt. Da nach dem LKW-Transport aber die Leerfahrt
zurück eingerechnet werden muss, wird die zweistündige Entladezeit an der
Vergasungslage zur Transportdauer hinzu addiert.
In der EG-Verordnung Nr. 561/2006 des Europäischen Parlaments und des
Rates sind die zulässigen Lenk- und Ruhezeiten festgelegt: Die maximal
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zulässige Lenkzeit pro Tag beträgt 9h und kann zweimal in der Woche auf
10h erhöht werden. Nach spätestens 4,5h muss der Fahrer eine Pause von
45min einlegen. Diese kann auf eine Pause mit mindestens 15min und eine
weitere mit mindestens 30min aufgeteilt werden. Die tägliche Ruhezeit muss
mindestens 11h betragen [EU06].
Laut der Straßenverkehrs-Zulassungs-Ordnung (StVZO) dürfen in Deutsch-
land Fahrzeugkombinationen mit mehr als vier Achsen ein Gesamtgewicht
von 40t nicht überschreiten. Für das Gewicht des Sattelschleppers werden
aufgerundet 8 t für die Zugmaschine (7,5 t lt. [Grü14]) sowie 7t für das Leer-
gewicht des Anhängers (6,7 t lt. [Fel15]) angenommen, wodurch sich ein
maximales Zuladungsgewicht von 25t ergibt.
Für den gewichtsbeschränkten Transport der Pyrolysekokssuspensionen und
-kondensate wird der Tanksattelanhänger TSA 30.3-1 ADR ausgewählt, wäh-
rend für den volumenbeschränkten Kokstransport der 60m3-fassende Kipp-
silosattelanhänger KIP 60.3 ADR zum Einsatz kommt, für welchen eine
Koksbeladung von 15t angenommen wird. Beide Anhänger werden von
der Firma Feldbinder Spezialfahrzeugwerke GmbH angeboten [Fel15]. Die
Auswahl für pumpbare Pyrolyseprodukte deckt sich hierbei mit den Vorun-
tersuchungen [Kap08].
Unter der Annahme einer mittleren Transportgeschwindigkeit von 60km/h
ergeben sich die in Abbildung 8.2 gezeigten Transportkosten für die verschie-
denen transportierbaren Güter.
Aufgrund der Berücksichtigung der leeren Rückfahrt wird die erwähnte
gesetzliche Grenze der maximalen Tageslenkzeit ab einer Distanz von 200km
überschritten. Die täglich einzuhaltende Ruhezeit muss in den LKW-Mietprei-
sen berücksichtigt werden, was daher zu stark ansteigenden Transportkosten
führt.
8.2.2 Bahntransport
Der Bahntransport hat dem LKW-Transport gegenüber den Vorteil, dass der
Fahrer keine Ruhezeiten einhalten muss. Dadurch ergeben sich keine zu-
sätzlichen Kosten für die Ruhezeit. Des Weiteren können deutlich größere
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 Kokspulver per Kippsilosattelanhänger (60  m³ bzw. 15  t) Flü ssigkeiten & Suspensionen im Tanksattelanhänger (25  t)
Abbildung 8.2 – Transportkosten per LKW unter Varation des Transportguts
Die Preise für den Transport per Bahn basieren auf der Allgemeinen Preisliste
der DB Schenker Rail AG, und sind ab einer Transportdistanz von 100km
in diskreten Intervallen angegeben [DB14]. Je nach Beladungsgewicht und
-volumen werden unterschiedliche Waggons ausgewählt und nachfolgend
vorgestellt.
Für den Transport von gemischten Kokssuspensionen (ρ = 1,2g/cm3) wird
der 26m3-fassende Tankcontainer 20’ ISO 1496-3 der Deutschen Bahn aus-
gewählt [Nic15b]. Je nach Zuglänge und Kapazität der Pyrolyseproduktion
liegt zwischen der Befüllung des ersten und letzten Tankcontainers eine Zeit-
dauer von bis zu 60h. Eine eventuell zeitweise erforderliche Umwälzung
durch Pumpen zur Sedimentbildungsverhinderung wird wegen des geringen
Produktmengen transportiert werden. Um möglichst wirtschaftlich zu trans-
portieren, kommt in der Regel das Ganzzugkonzept zum Einsatz. Dabei fährt
der Güterzug als geschlossene Einheit ohne Zwischenstopps von der Verlade-
bis zur Entladestation. Ein solcher Ganzzug darf eine Maximallänge von
740m bzw. die maximale Achsenzahl von 250 nicht überschreiten [DB12].
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notwendigen Energieeintrags vernachlässigt2. Trotzdem muss die Notwen-
digkeit der Suspensions-Sonderbehandlung in der Peripherieauslegung über
Pumpen und entsprechende Dichtungen berücksichtigt werden.
Im Falle des separaten Transports der einzelnen Pyrolyseprodukte sind auf-
grund der geringeren Dichten andere Waggons wirtschaftlicher, die wiederum
von der Firma Feldbinder Spezialfahrzeugwerke GmbH angeboten werden
[Fel15]. Für den Schwelwassertransport (ρ = 1,02g/cm3) wird der Kessel-
wagen BTAN 75.4-1 RID mit einer maximalen Nutzlast von 66,3 t angenom-
men, während im inertisierbaren Silowaggon BEUT 128.4-6/1 RID 32t (bzw.
128m3) Pyrolysekokse transportiert werden.
Abbildung 8.3 zeigt die Bahntransportkosten unter Variation des Transport-
gutes.


























 Kokspulver per Silowaggon (128  m³) Schwelwasser per Kesselwagen (Nutzlast 66,3  t) Schwelteer & Biosyncrude per ISO-Container (26  m³)
Abbildung 8.3 – Transportkosten per Bahn unter Varation des Transportguts
2 das einstündige Umpumpen würde mit einem Leistungseintrag nach Gleichung (7.4) und
einem Industriestrompreis von 0,1537AC/kWh [BDE14] etwa 0,24AC pro Waggon kosten
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8.3 Produktstrategie im industriellen Maßstab
Basierend auf den vorangegangenen Überlegungen zur Produktkonfiguration
und zum Transportmittel wird in diesem Abschnitt die Produktstrategie im
industriellen Maßstab diskutiert. Hierfür werden für die Produktmengen die
Werte aus Tabelle 1.1 (Abschnitt 1.1.5) zu Grunde gelegt.
Die Gegenüberstellung verschiedener Transportszenarien erfolgt allein auf
Basis der verschiedenen Transportkosten exklusive einer Gewinnrechnung.
Für eine vollständige Betrachtung der Wertschöpfungskette inklusive Stand-
ortplanung und logistischer Fragen wird auf die Literatur verwiesen [Sch12b].
8.3.1 Produktkonfiguration
Aus dem Vergleich von Abbildung 8.2 und 8.3 ist ersichtlich, dass der Trans-
port des gemischten Biosyncrudes aufgrund der höheren Produktdichte wirt-
schaftlicher ist, als die einzelnen Pyrolyseprodukte separat zu transportieren.
Wenn die Pyrolyseprodukte an der Vergasungsanlage jedoch nicht direkt
weiter prozessiert, sondern gelagert werden, fallen für die angemischten
Kokssuspensionen Lagerungskosten wegen des Stromverbrauchs der Rühr-
werke an.
Abbildung 8.4 vergleicht exemplarisch die Summe der anfallenden Kos-
ten (LKW-Transport und Rührbetrieb) von 60t Pyrolyseprodukten, welche
als gemischte Kokssuspension oder anteilig (nach Tabelle 1.1) als separate
Pyrolyseprodukte per LKW transportiert und gelagert werden. Für den Rühr-
energieeintrag werden hierbei die Kosten verwendet, wie sie auch in Tabelle
7.2 berechnet werden.
Selbst bei kontinuierlichem Rühren würde es mehr als ein halbes Jahr dau-
ern, bis das Einzelszenario „einzelner LKW-Transport und separate Lage-
rung“ (siehe Abschnitt 8.1.3) wirtschaftlicher ist, als die bis hier noch gleich
behandelten All-In-One- und Schwelwassersyncrude-Szenarien (siehe Ab-
schnitte 8.1.1 und 8.1.2), welche in Abschnitt 8.3.3 nochmals voneinander
abgegrenzt werden. Im Schwelwassersyncrude-Szenario würde zudem der
sedimentationsstabile Schwelteer-Anteil nicht umgewälzt werden, wodurch
die Lagerungskosten noch langsamer ansteigen.
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 Separater Transport der einzelnen Pyrolyseprodukte
 Transport einer Kokssuspension (   = 1,2 g/m3) mit          anschließendem kontinuierlichem Rü hren
 Transport einer Kokssuspension (   = 1,2 g/m3)         mit anschließendem Aufrü hren          alle 8 Stunden
Abbildung 8.4 – Kosten für LKW-Transport und Lagerung von 60t Pyrolyseprodukten
unter Variation der Produktkonfiguration
Wird die zu rührende Kokssuspension nur alle 8h aufgewirbelt und homo-
genisiert, so ist der korrelierende Stromverbrauch so gering, dass das Ein-
zelszenario erst nach mehreren Jahren Lagerung die wirtschaftlichere Pro-
duktkonfiguration darstellt. Bei einem Transport mit der Bahn ergibt sich ein
etwas früherer Break-even (siehe Anhang E.1), da die Kokstransportkosten
bei der Bahn weniger stark von den Flüssigkeitstransporten abweichen, als
beim LKW.
8.3.2 Einfluss der Transportdistanz auf
die Gütertransportmittel-Wahl
Abbildung 8.5 vergleicht die Kosten für den Transport einer Kokssuspension
(ρ = 1,2g/cm3) per LWK und per Bahn als Funktion der Transportdistanz.
Da für den Gütertransport per Bahn für die ersten 100km eine entfernungs-
unabhängige Pauschale anfällt, ist der LKW-Transport für kurze Strecken
bis 100km das günstigere Transportmittel. Bei Transportdistanzen zwischen
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Abbildung 8.5 – Vergleich von LKW- und Bahnkosten für den Transport einer Kokssus-
pension ρ =1,2g/cm3 als Funktion der Transportdistanz
8.3.3 Einfluss der Biosyncrude-Zusammensetzung
auf die Produktstrategie
Basierend auf den bisherigen Überlegungen und den experimentellen Unter-
suchen ergeben sich drei mögliche Kokssuspensionen als Einsatzstoff für die
bioliq®-Vergasung, siehe Tabelle 8.1. Für die Brennwertbestimmung werden
die in den Tabellen 4.1 und 4.5 angegebenen Mittelwerte angenommen.
Sieht man von dem Schwelwasser-Syncrude mit der geringsten Strohkoks-
konzentration von 30m.-% ab, können alle Suspensionen als spezifikati-
onsgerecht (Brennwert HHV ≥ 10MJ/kg, η ≤ 1Pas bei 80 ◦C) bezeichnet
werden, siehe auch Abschnitt 4.4 zur rheologischen Charakterisierung der
untersuchten Suspensionen.
100km und 200km sind beide Transportmöglichkeiten mit vergleichbaren
Kosten verbunden, wobei der LKW-Transport leicht günstiger als der Bahn-
transport abschneidet. Bei Transportstrecken > 200km steigen jedoch die
LKW-Transportkosten wegen der in Abschnitt 8.2.1 vorgestellten gesetzlich
vorgeschriebenen Ruhezeiten überproportional an.
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Tabelle 8.1 – Vorstellung verschiedener Biosyncrudes als Einsatzstoff der bioliq®-
Vergasung
Suspension Koksanteil Brennwert Bemerkung
Schwelteer 5- 15m.-% 23,8MJ/kg
vollständige Entfernung




























Die All-In-One-Suspension wurde in Abschnitt 8.1.1 experimentell unter-
sucht, und mit derzeitigem Wissensstand für im großen Stil nicht mischbar
bzw. produzierbar befunden, wenn keine Zusatzstoffe verwendet werden. Dar-
aus folgt, dass mit dem Schwelteer und einer Schwelwasser-Kokssuspension
zwei verschiedene Energieträger dem Vergaser zugeführt werden müssen. Der
Schwelwasser-Koks-Syncrude muss hierbei mindestens ein Drittel Kokspul-
ver enthalten, um im Vergaser überhaupt sinnvoll zur Reaktion gebracht
werden zu können. Durch eine Partikelmahlung kann a) die Suspensions-
fließfähigkeit (siehe Abschnitt 4.4.1) und damit die Zerstäubbarkeit erhöht
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werden, sowie b) eine höhere Feststoffkonzentration eingemischt und damit
ein höherer Suspensionsbrennwert eingestellt werden.
Unter der Annahme einer 40m.-%igen Kokskonzentration in Schwelwasser-
suspensionen, sowie eines 10m.-%igen Koksgehaltes im Schwelteer kann
unter Berücksichtigung der Koksinnenverbrennung in der Pyrolyse (siehe
Abschnitt 1.1.1) von einer vollständigen Verwertung der Pyrolyseprodukte
ausgegangen werden. Außerdem kann der Koksanteil im Schwelteer durch
Einmischen oder/und durch Anpassung der Zyklonabscheidefunktion un-
ter Aufrechterhaltung der Fließfähigkeit auf bis zu 20m.-% erhöht werden.
Abbildung 8.6 bilanziert für dieses Szenario alle Massenströme.
Abbildung 8.6 – Massenbilanzen im Szenario „Schwelwasser-Strohkoks-Syncrude“
Hiermit konnte ein wesentliches Ziel der Untersuchungen erreicht werden,
da es somit möglich ist, alle Pyrolyseprodukte zu vergasbaren Suspensionen
anzumischen. Unter Mahlung des Kokspulvers lassen sich Suspensionen
mit 40m.-% herstellen, unter Verwendung der Schwelteerleichtfraktion als
flüssiger Phase wurden sogar 47m.-% erreicht.
Die bisherigen ökonomischen Bewertungen des bioliq®-Verfahrens ([Kap08],
[Sch12b], [Tri13]) behalten unter der Annahme des gleichen Brennwertes
der vergasten Pyrolyseprodukte ihre Gültigkeit. Aus technischer Sicht wird
hierbei allerdings von der vollständigen Vergasung einer stabilen und pumpfä-
higen All-In-One-Suspension ausgegangen, welche basierend auf den obigen
Erkenntnissen nun durch zwei verschiedene Suspensionen zu ersetzen ist.
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In Summe ergibt sich der gleiche eingetragene Brennwert, aber die techni-
sche Handhabung des sedimentierenden Schwelwasser-Koks-Syncrudes führt
durch die Notwendigkeit des Umwälzens zu neuen betriebswirtschaftlichen
Fragestellungen.
9 Zusammenfassung
Mit dieser Arbeit konnte im Rahmen des bioliq®-Projektes erstmalig gezeigt
werden, wie aus den festen und flüssigen Schnellpyrolyseprodukten basie-
rend auf Reststroh vergasbare Suspensionen hergestellt und gelagert werden.
Die industrielle Verwertung von Pyrolyseprodukten basiert derzeit noch wei-
testgehend auf der Nutzung von Holz; beispielsweise betreibt die Firma
BTG Biomass Technology Group in den Niederlanden eine Schnellpyrolyse
zur jährlichen Produktion von 20Millionen Litern Pyrolyseöl, welches auf
Buchenholz basiert. [Bel15].
Für die Flugstromvergasung von Pyrolyseprodukten ist ein homogener Ein-
satzstoff erforderlich. Steigende Mineralgehalten in der Biomasse (wie es bei-
spielsweise bei Stroh der Fall ist) führen jedoch zu größeren Koksausbeuten,
sowie zu einer Phasentrennung der Pyrolysekondensate in eine organische
und eine wässrige Phase. Insbesondere für die wässrige Phase konnte bisher
noch keine Anwendung gefunden werden, da neben den sauren Bestandteilen
auch ein hoher Wassergehalt von etwa 80m.-% vorliegt.
Im Karlsruher bioliq®-Verfahren kann dieses Problem behoben werden, in
dem die Pyrolysekondensate mit dem Kokspulver zu als „Biosyncrude“ be-
zeichneten Suspensionen gemischt werden. Hierbei werden als Biomassen
niederwertige biogene Reststoffe wie Stroh verwendet, welche durch die
bioliq®-Pyrolyseanlage in die drei Fraktionen Strohkoks, Schwelteer (orga-
nische Kondensate) und Schwelwasser (wässrige Kondensate) umgesetzt
werden.
Die Untersuchungen im Rahmen dieser Arbeit zeigten, dass aus den drei
Pyrolyseprodukten ohne zusätzliche Additive keine stabile „All-In-One“-
Suspension mischbar ist. Daher wurden weitere verschiedene Anwendungs-
szenarien zur Verwertung der drei Pyrolyseproduktfraktionen bewertet und
unter Einbindung der experimentellen Ergebnisse diskutiert.
Als effizienteste Produktstrategie wird die Herstellung und Verwertung von
zwei verschiedenen Energieträgern vorgeschlagen:
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• Schwelteer: enthält 10±5m.-% Kokspulver, ist fließfähig und sedi-
mentationsstabil
• Biosyncrude aus Schwelwasser und 40m.-% gemahlenem Koks-
pulver: neigt zur Sedimentation und ist daher Gegenstand nachfolgen-
der Überlegungen
Die Feststoffkonzentration von 40m.-% wurde gewählt, da sich mit den
gegebenen Einsatzstoffen ein Biosyncrude-Brennwert von etwa 11MJ/kg
ergibt. Eine geringere Koksbeladung reduziert den Biosyncrude-Brennwert
nah an den Mindestbrennwert der bioliq®-Flugstromvergasung von 10MJ/kg.
9.1 Herstellung des Biosyncrudes
Ausgehend vom faserförmigen Biomasse-Material als Einsatzstoff zeigen
die Strohkokse eine mit steigender Partikelgröße zunehmend längliche Form,
was zu hohen Schüttgutporositäten von 3cm3/g bis 4cm3/g führt. Etwa ein
Drittel hiervon sind intrapartikuläre Poren, in welchen die einzumischende
Flüssigkeit immobilisiert wird, und zu hohen Suspensionsviskositäten führt.
Entgegen der Literatur konnte durch eine Zerkleinerung der Strohkokspar-
tikel von x50,WD = 40µm auf x50,WD = 17µm eine deutliche Porositätsre-
duzierung erreicht werden, welche die Suspensionsviskosität bei gleicher
Feststoffbeladung um etwa eine Größenordnung reduziert. Hierfür gibt es
zwei mögliche Erklärungen:
• Die Partikelmahlung reduziert insbesondere das Flüssigkeits-immobili-
sierende intrapartikuläre Porenvolumen, während die interpartikulären
Zwischenräume in Summe etwa gleich groß bleiben.
• Die Partikelmahlung reduziert die Partikellänglichkeit, wodurch die
Viskositäts-erhöhenden Partikel-Partikel-Wechselwirkungen gesenkt
werden.
Aus diesem Grund kann bei einer konstanten maximal mischbaren Suspensi-
onsviskosität im Bereich von 10Pas durch die Halbierung der Partikelgröße
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die maximal einmischbare Strohkoks-Konzentration von etwa 33m.-% auf
bis zu über 45m.-% signifikant erhöht werden.
Für den Mischvorgang wurden zwei Kolloidmischer unterschiedlicher Grö-
ßenordnung, zwei Laborextruder sowie ein Inline-Homogenisator untersucht.
Bei den zahlreichen Experimenten mit dem Laborkolloidmischer konnte unter
anderem gezeigt werden, dass eine Partikelmahlung während des Mischvor-
gangs effizienter ist, als eine separate Partikelmahlung.
Aufgrund der gewünscht starken Partikelzerkleinerung stellt der Inline-Ho-
mogenisator das geeignetste Mischsystem dar. Über den Unterdruck des
Homogenisators ist die störungsfreie Feststoffzuführung sowie eine zuverläs-
sige Abscherung von Koksagglomeraten mit damit einhergehender Partikel-
benetzung sichergestellt.
Das Mischen mit Extrudern stellt eine interessante Alternative dar, da die
niedrigen Drehzahlen zu deutlich geringeren Leistungseinträgen führen, ver-
glichen mit den Leistungsverbräuchen der Kolloidmischer und des Inline-
Homogenisators. Von den beiden untersuchten Extrudern ist der gleichläufige
Doppelschneckenextruder wegen des Selbstreinigungseffektes gegenüber
dem Einschneckenextruder zu bevorzugen. Allerdings konnte bei dem Mi-
schen mit Extrudern keine signifikante Mahlwirkung auf die Kokspartikel
beobachtet werden, weswegen dieser Mischapparat nicht weiterverfolgt wird.
9.2 Lagerung und Transport des Biosyncrudes
Die Charakterisierung des so gemischten bioliq®-Biosyncrudes führt auf den
ersten Blick zu vielen Gemeinsamkeiten mit vergasbaren Kohle-Wasser-
Suspensionen. Da im Schwelwasser aber etwa 20m.-% an organischen
Komponenten und Säuren enthalten sind, unterscheiden sich die Stabilitäts-
Charakteristiken des bioliq®-Biosyncrudes deutlich von den pH-neutralen
Kohlesuspensionen. So konnte beispielsweise gezeigt werden, dass eine Sus-
pension aus Leitungswasser bei knapp 30m.-% (ungemahlenem) Strohkoks
als sedimentationsstabil bezeichnet werden kann, während sich bei deut-
lich höher konzentrierten Schwelwasser-basierten Strohkoks-Suspensionen
innerhalb weniger Stunden immer eine wässrige Phase abscheidet. Dieser
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Unterschied wird auf die Zusammensetzung des Schwelwassers zurückge-
führt, welches als Emulsion aus Wasser mit 20% organischen Bestandteilen
beschrieben werden kann.
Die damit verbundene Partikelsedimentation im Biosyncrude kann in zwei
zeitliche Bereiche unterteilt werden: Nach etwa 24 Stunden ist die beschrie-
bene Wasserabscheidung abgeschlossen, und es beginnt der Bereich der
Suspensions-Kompaktierung, in welchem feststoffähnliche Sedimente gebil-
det werden, die je nach Standzeit nur mit sehr hohem Energieeintrag wieder
resuspendiert werden können. Dieser Leistungspeak liegt um mindestens
eine Größenordnung über der Leistungsaufnahme für das kontinuierliche
Rühren; bei einem Scale-Up auf einen industriellen Maßstab muss mit einem
um mehrere Größenordnungen ansteigenden Drehmoment gerechnet werden.
Die Notwendigkeit des Aufwirbelns fester Sedimente muss im industriel-
len Maßstab unter allen Umständen vermieden werden, weswegen mit dem
Rühren und Pumpen zwei Möglichkeiten untersucht wurden, um den sedi-
mentierenden Biosyncrude homogen bzw. pumpfähig zu halten. Aufgrund
von Skalierungseffekten ist im industriellen Maßstab das Umwälzen von
Suspensionen mit Rührern effizienter als mit Pumpen. Ein kontinuierlicher
Umwälzvorgang ist hierfür nicht erforderlich; ein 1- bis 3-maliges Homo-
genisieren pro Tag reicht aus, um die Bildung fester Sedimente zu verhindern.
Als Rührorgan sind hierbei ein Wendelrührer oder der ähnlich aufgebaute
Ekato Paravisc geeignet, während mit Zahnscheibenrührern nicht erfolgreich
resuspendiert werden konnte.
Infolge der niedrigen erforderlichen Rührdrehzahlen bzw. Pumpförderraten
können die Kosten für den Energieeintrag bei hinreichend großen Lager-
mengen auch bei längeren Betriebszeiten sehr klein gehalten werden.
Diese Erkenntnis führt zu der Folgerung, dass die Pyrolyseprodukte nicht
einzeln als Kokspulver und Schwelwasser, sondern als gemischter Biosyn-
crude von der dezentralen Schnellpyrolyseanlage zur zentralen verwerten-
den bioliq®-Hochdruckvergasung transportiert werden, da die Biosyncrude-
Transportdauer unterhalb der kritischen 24 Stunden liegt. Die volumetrische
Einsparung durch die Einmischung des hochporösen Kokspulver in die wäss-
rigen Kondensate resultiert in einer erheblichen Transportkostenreduktion.
10 Summary
This study is the first within the bioliq®-project, that shows how the solid and
liquid pyrolysis products are mixed and stored as gasifiable suspensions. The-
se products are based on straw. So far, the industrial utilization of pyrolysis
oils is mainly based on the usage of wood. As example: The Dutch company
BTG Biomass Technology Group runs a beech wood pyrolysis plant with an
annual capacity of 20 million liters of pyrolysis oil [Bel15].
For the entrained flow gasification of pyrolysis products, a homogeneous
feedstock is necessary. However, increasing mineral contents within the
pyrolyzed biomass lead to higher pyrolysis char yields and the pyrolysis
condensates tend to separate in an organic and an aqueous phase. In particular
for the acidic aqueous condensates, an economic application has not been
found yet, as the water content averages about 80wt.-%.
This challenge can be solved with the Karlsruhe bioliq®-process, wherein
the pyrolysis condensates are mixed with the char to a suspension called
„Biosyncrude“. As feedstock, biomass residues like straw are pyrolyzed and
transformed within the bioliq®-pyrolysis plant to the three products straw
char, organics and aqueous condensates.
The investigations within this work have shown, that a stable „All-In-One“-
suspension based on all three pyrolysis products is not miscible without
any additives. Thus, other application scenarios for the usage of the three
pyrolysis products are examined and evaluated, regarding the objective to
provide gasifiable suspensions.
As the most efficient product strategy, the production and application of two
different energy carriers is suggested:
• Organics: contains 10±5wt.-% straw char, is flowable and sedimenta-
tion-stable
• Biosyncrude made with aqueous condensates and 40wt.-% ground
straw char: tends to sedimentation and is subject of subsequent consi-
derations
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The solid concentration of 40wt.-% has been chosen, as the higher heating
value of the used input materials results in 11MJ/kg. A lower char content
reduces the higher heating value of the mixed biosyncrude close to the
minimum value of the bioliq®-gasifier of 10MJ/kg.
10.1 Production of the Biosyncrude
Due to the fibrous structure of straw as input material, the char particles
show an elongated shape with increasing particle size. This leads to high
bulk porosities of 3 to 4cm3/g. Thereof, about one third comprise intra
particulate pores, in which liquid is immobilised, leading to higher suspension
viscosities.
Contrary to the literature, grinding the straw char particles from x50,WD =
40µm to x50,WD = 17µm leads to a significant reduction of the bulk porosity.
Thus, the suspension viscosity drops by one order of magnitude, while the
solid concentration is kept constant. This can be explained with two theories:
• The particle grinding particularly reduces the intra particulate pore
volume, in which the liquid is immobilized. The inter particulate spaces
are only slightly diminished.
• The particle grinding decreases the particle elongation. This leads
to reduced interactions between the particles, which also lowers the
suspension viscosity.
Consequently, halving the particle size increases the maximum miscible char
content from 33wt.-% to 45wt.-% and more, while the suspension viscosities
amount approximately 10Pas.
For the mixing process, two different sized colloidal mixers, two extruders
and an inline homogenizer are examined. During the numerous lab scale
experiments with the colloidal mixer, it could be shown among others, that
the particle grinding during the mixing is more efficient, than a separate
grinding step.
Due to the desired strong grinding effect, the inline homogenizer represents
the most suitable mixing system. The vacuum pressure induced by the inline
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homogenizer leads to a reliable feeding of the char particles, which are
deagglomerated and forced to be wetted.
The mixing with extruders is an interesting alternative, as the slow rotation
speeds cause significantly lower power consumptions, compared to the power
requirements of the colloidal mixers and the inline homogenizer. Due to
the self-cleaning effect, the twin screw extruder has to be preferred to the
single screw extruder. However, during the mixing with extruders, a signifi-
cant particle size reduction could not be observed. Therefore these mixing
apparatuses are not considered for an industrial application.
10.2 Storage and Transport of the Biosyncrude
At first sight, the characteristics of the so mixed bioliq®-biosyncrude are
very much comparable with gasifiable coal-water-suspensions. But as the
aqueous condensates contain about 20wt.-% of organic compounds and
acids, the stability characteristics of the bioliq®-biosyncrude strongly differs
from the pH-neutral coal suspensions. For instance, it could be shown, that a
suspension of tap water mixed with 28,6wt.-% (unground) straw char can be
regarded as sedimentation-stable. However, higher concentrated suspensions
based on aqueous condensates always show a separation of a watery phase
at the top after a few hours. This is explained by the composition of the
aqueous condensates, which can be described as emulsion of water with 20%
of organic compounds.
The related sedimentation of the char particles can be divided in two periods:
After about 24 hours, the described separation of the watery phase is finished,
and the suspension compacts and creates solid sediments, which can be
restirred only with very high energy efforts, depending on the settling time.
This peak in the restirring power consumption exceeds the power requirement
for the homogeneous stirring many times over. In an industrial scale, the
torque is expected to jump several orders of magnitude.
An industrial-scaled restirring of solid sediments has to be avoided under
all circumstances. Therefore, with agitators and pumps, two possibilities are
examined for keeping the biosyncrude homogeneous respectively pumpable.
Due to economies of scale, the recirculation of suspensions with stirrers
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is more efficient than with pumps. Here, a continuous recirculation is not
necessary, one to three homogenization operation runs per day are sufficient
to avoid the formation of solid sediments. As agitator units, the spiral stirrer
and the Ekato Paravisc are suitable. With toothed disk agitators, settled
suspensions could not be restirred successfully.
Due to the low rotational speed of the stirrers respectively the pumps, the
costs for the energy input can be kept very low even for longer operating
times, if the recirculated volume is adequately large.
This finding leads to the conclusion, that the pyrolysis products should not be
transported individually as separated char powder and aqueous condensates,
but as mixed biosyncrude from the decentral flash pyrolysis plant to the
centralized utilizing bioliq®-gasification. As the duration for the transport is
not expected to take longer than 24 hours, the formation of solid sediments
can be neglected. The mixing of the highly porous char powder with the
aqueous condensates leads to a strong reduction of the transported volume,
resulting in significantly decreasing transport costs.
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bar 105 ·kg/ms2 Druck
c m/s Geschwindigkeit
cA g/g Aschegehalt
cp J/kg/K spezifische Wärmekapazität bei konstan-
tem Druck p
cm, cC g/g Massenkonzentration, Koksanteil
cmax m3/m3 maximale Feststoffkonzentration
cV m3/m3 Volumenkonzentration
D,d m Durchmesser




HHV kJ/kg Higher Heating Value (englisch für „hig-




dV m Partikeläquivalenzdurchmesser einer fik-
tiven Kugel gleichen Volumens
dS m Partikeläquivalenzdurchmesser einer fik-
tiven Kugel gleicher Oberfläche
dsink m Partikeläquivalenzdurchmesser einer fik-
tiven Kugel gleicher Sinkgeschwindig-
keit
222 Symbole
dstreu m Partikeläquivalenzdurchmesser einer fik-
tiven Kugel gleicher Streulichtintensität
dMF m Partikeläquivalenzdurchmesser nach
„Max Feret“: maximale Partikelausdeh-
nung
dWD m Partikeläquivalenzdurchmesser „Waddel-
Disk“: Durchmesser eines projektionsflä-
chengleichen Kreises
dgrenz m Porengrenzdurchmesser zur Unterschei-
dung zwischen intra- und interpartikulä-
ren Hohlvolumen






Ko − Kompressionspunkt bei der Zonensedi-
mentation




N − Anzahl Rührerumdrehungen
Ne − Newtonzahl
Pa kg/ms2 Druck
Q - Summenverteilung eines Partikelkollek-
tivs














u ms−1 Umfangsgeschwindigkeit an Rührerspit-
ze
V m3, l Volumen
v cm3/g massenspezifisches Volumen
V˙s m3/s Volumenstrom
W kgm2/s3 Leistung in Watt
p J/s Leistung in Watt
w mm/h Sinkgeschwindigkeit eines Partikels
H,h m Höhe
y0 mm Eintauchtiefe des Wendelrührers in das
Rührgut beim Rühren
x m Partikelgröße











η (N·s)/m2 dynamische Viskosität
µ m Medianwert der Partikelgrößenvertei-
lung µ = x50µm
ν m2s−1 kinematische Viskosität
ρ kg/m3 Dichte
σ - Standardabweichung
σ g/g Sedimentationsdichte, Feststoffbeladung
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E Weitere Überlegungen zu Transport und Lagerung der Pyrolysepro-
dukte
A.1 HTC-Kohle als alternativer Feststoff
Zusätzlich zu den ergänzenden Grafiken und Untersuchungen wird die Sus-
pensionsherstellung und -lagerung mit HTC-Kohle als Feststoff dokumen-
tiert. Während die Pyrolysekokse mit kleingemahlenem Steinkohlepulver zu
vergleichen sind, ähnelt das organische und klebrige HTC-Pulver (enthält
schwerflüchtige Öle) aus der hydrothermalen Karbonisierung von Biertreber
eher einem Braunkohlepulver. Dies wird auf die nicht vollständige Um-
setzung bei der hydrothermalen Umwandlung zurückgeführt, bei welcher
mehr und reaktivere Restgruppen gebildet werden, welche polymerartige
Verbindungen ausbilden können.
Der ungemahlenene Strohkoks hat in etwa die gleiche Partikelgröße wie die
HTC-Kohle aus Biertreber. Jedoch unterscheiden sich diese beiden Chargen
grundlegend in ihrer Herstellung, da die nicht vollständige hydrothermale
Karbonisierung organische und polymerartige bis hin zu klebrige Restgrup-
pen an und auf den Kokspartikeln ausbildet.
Die HTC-Partikel haben eine mittlere Größe von x¯50,WD = 28,5µm, sowie
einen Aschegehalt von cA = 13,4m.-%. Die Schüttdichte ( ˜0,4g/cm3) und
die Klopfdichte (˜0,4g/cm3) liegen wie bei den Pyrolysekoksen deutlich
unter der Einzelkorndichte von ρSkelett = 1,2g/cm3. Der Brennwert liegt bei
25,85MJ/kg bei einer Feuchte von 3m.-%.
In Abbildung 4.5 konnte gezeigt werden, dass die Partikel-Elongation der
Pyrolysekokse bis zu einer Größe von dMF = 150µm linear zunimmt. Bei den
HTC-Kohlepartikeln aus der hydrothermalen Karbonisierung von Biertreber
ist dies nicht der Fall; stattdessen ist bemerkenswert, dass bis zu einer Größe
von dMF = 100µm die HTC-Partikel eine rundere Form aufweisen als die
Pyrolysekokse.
In Ergänzung zu den Porositätswerten in Tabelle 4.4 ist die HTC-Kohle in
etwa mit dem Holzkoks oder Steinkohle vergleichbar, siehe Tabelle A.1. Die
Porenstrukturen der HTC-Kohle können aufgrund der Herstellungsbedingun-
gen noch mit polymerisierten organischen Bestandteilen gefüllt sein.
Tabelle A.1 – Porosität von HTC-Kohle im Vergleich mit Holzkoks und Steinkohle
vgesamt εgesamt εlose vintra






















Holzkoks 1,32 65,9 55,5 0,21
HTC-
Kohle
1,61 65,8 57,9 0,19
Steinkohle 1,00 58,7 48,5 0,18
A.2 Weitere Untersuchungen zur Porosität
Ergänzend zur Abbildung 4.14, in welcher das differentielle Intrusionsvolu-
men von gemahlenenem und ungemahlenem Strohkoks gegenübergestellt ist,






















Abbildung A.1 – Differentielles Intrusionsvolumen von Holzkoks im Vergleich mit einer
Stein- und einer HTC-Kohle
A.3 Viskositätsmessungen
A.3.1 Messungen mit der Helixspindel
Ergänzend zur Abbildung 4.17, in welcher die Suspensionsviskositäten unter
Verwendung von gemahlenem und ungemahlenem Strohkoks illustriert ist,
zeigt Abbildung A.2 die Suspensionsviskositäten unter Verwendung von
HTC-Kohle und Holzkoks.
Wie auch in der Literatur beschrieben (siehe Abschnitt 2.2), ist unter Variation
der flüssigen Phasen ein strukturviskoses Verhalten zu erwarten. Abbildung
A.3 zeigt, dass alle Viskositätsfunktionen im Messbereich um etwas mehr als
eine Größenordnung als Funktion der Spindeldrehzahl fallen.
Unter Verwendung von ungemahlenem Strohkoks und der etwa gleichgroßen
HTC-Kohle liegen die Viskositätsparameter wieder im Bereich einer Größen-
ordnung, aber das scherverdünnende Verhalten ist ausgeprägter: Innerhalb
des Gültigkeitsbereichs sinken die Suspensionsviskositäten im Mittel um den
Faktor 30, siehe Abbildung A.4.
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         HTC-Kohle in   Schwelwasser Leichtfraktion Schwelteer Ethylenglykol
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Abbildung A.2 – Relative Suspensionsviskositäten (20◦C, 50r/min) mit Holzkoks und

















Spindeldrehzahl n (in 1/min)
Abbildung A.3 – Einfluss der Spindeldrehzahl auf die Suspensionsviskosität bei gemah-
lenen Strohkoksen (SKG) und Holzkoksen (HK) in Ethylenglykol (EG), Leichtfraktion
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Abbildung A.4 – Einfluss der Spindeldrehzahl auf die Suspensionsviskosität bei ungemah-
lenen Strohkoksen (SK) und HTC-Kohle (HTC) in Ethylenglykol (EG), Leichtfraktion
Schwelteer (LFST) und Schwelwasser (SW) bei einer mittleren Feststoffkonzentration
von 24,3m.-%
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Eine Übersichtstabelle mit den Näherungsfunktionen aller Suspensionen
findet sich nachfolgend in Tabelle A.2.
Tabelle A.2 – Viskositätsfunktionen (Modellfunktion zur iterativen Regression: η0 +
a ·ab) als Funktion der Drehzahl n (rpm) unter Variation der Einsatzstoffe
Fluid Feststoff Konzentration ηrelmPas
EG SKG 41,1m.-% 5861,6+116000,3·n−1,176
EG SK 29,5m.-% 182733,1·n−0,488
EG HK 41,4m.-% 1803,6+7864,1·n−0,796
EG HTC 18,6m.-% 781,2+55589,2·n−1,000
LFST SKG 44,3m.-% 3853,7+112924,1·n−0,939
LFST SK 23,2m.-% 2870,7+73561,3·n−1,059
LFST HK 43,2m.-% 13134,7+172967,9·n−1,448
LFST HTC 27,3m.-% 9081,6+589966,0·n−1,053
SW SKG 39,7m.-% 551,4+12786,0·n−0,899
SW SK 23,5m.-% 1737,8+69520,8·n−1,389
SW HK 39,2m.-% 469,1+24609,3·n−1,035
SW HTC 24,0m.-% 6897,2+155165,2·n−1,220
Der in Abbildung 4.18 illustrierten Temperatur-abhängigen Suspensionsvis-
kosität liegen die folgenden in Tabelle A.3 gezeigten Messwerte zugrunde.
Tabelle A.3 – Viskositätsdaten zur Untersuchung des Temperatureinflusses
Viskosität in mPas (Helix-Spindel, 50 rpm)
Feststoffbeladung 20°C 35°C 50°C 65°C
22,9 m.-% 132 72,5 44,1 29,2
26,9 m.-% 433 229,6 136,1 87,7
33,1 m.-% 1832 909,2 531,1 333
36,6 m.-% 6908 3499 1914 1156
41,1 m.-% 7748 5093 4340 2837
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A.3.2 Oszillatorische Inline-Messung
Die im Rahmen der in Abschnitt 3.9 vorgestellten Pumpexperimente wurden
mit einem Inline-Messsystem überwacht, über welches mittels einer oszilla-
torischen Anregung auch die Viskosität bestimmt wurde. Hierbei wird ein
vom zu messenden Medium durchströmtes Messrohr, wie in Abbildung A.5
illustriert, zu einer sinusförmigen Torsionsschwingung in radialer Richtung
angeregt, in diesem Fall mit einer konstanten Schwingungsfrequenz von
800Hz bei variablem Auslenkmoment der Anregung.
Abbildung A.5 – Schematische Darstellung der oszillatorischen Anregung zur Inline-
Viskositätsmessung
In Folge der Torsion des Rohres wird das Fluid periodisch beschleunigt,
wobei die Scherung vom Rohrmittelpunkt über den Radius nach außen hin
zunimmt, siehe Abbildung A.6. Die damit verbundene Scherung des Fluids
dämpft wiederum die Anregung durch das Gegenpendel, wodurch a) die
Anregungsamplitude reduziert wird und b) eine Phasenverschiebung der
Schwingung zwischen Anregung und fluidgefülltem Rohr auftritt.
Abbildung A.6 – Scherung des Fluids infolge der oszillierenden Torsion des Messrohres
zur Inline-Viskositätsmessung
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Je hochviskoser der durchströmende Stoff, desto größer ist die Dämpfung der
Schwingung. Infolgedessen wird das Anregungsmoment so weit erhöht, bis
die Schwingung konstant bleibt. Aus dem Anregungsmoment wird zunächst
die Dämpfung in Echtzeit bestimmt und mittels einer Korrelationsfunktion
kann auf die Viskosität des Fluids zurückgerechnet werden. Abbildung A.7
zeigt den zeitlichen Verlauf der Viskosität.

















Zeit t (in Stunden)
Abbildung A.7 – Anstieg der Viskosität infolge von Verdunstung leichtflüchtiger Be-
standteile während der dreiwöchigen Messdauer
Bei den erhaltenen Viskositätsmesswerten muss allerdings das Messprinzip
beachtet werden, da es sich grundlegend von klassischen Rheometern unter-
scheidet. Während in rotierenden Systemen bei lokal konstanten Scherraten
der Widerstand gegen eine laminare Bewegung gemessen wird, basiert die
oszillierende Promass 83I-Inlinemessung auf einer Dämpfung bei deutlich
höheren Anregungsfrequenzen, wodurch auch viskoelastische Effekte mitge-
messen werden können. Daher ist es nicht verwunderlich, dass bei Erhöhung
des Durchflusses und damit bei Erhöhung der lokalen Scherraten über das
Inline-Messgerät auch eine steigende Viskosität ausgegeben wird, siehe A.8
im Anhang. Bei rotationsrheometrischen Labormessungen hingegen zeigen
Schwelteere kein dilatantes, sondern eher Newton’sches oder strukturviskoses
Fließverhalten.
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Abbildung A.8 – Viskosität als Funktion des Massenstroms in der Pumpstrecke, gemessen
mit dem Inline-Messgerät (siehe Abschnitt A.3.2)
Anhang 247
B.1 Mischversuche
In Abschnitt 3.6.1.2.2 wurde der Kolloidmischer der bioliq®-Pilotanlage vor-
gestellt. Da die genauen Größenverhältnisse jedoch nicht vorliegen, wurden





 389 mm 
DMischtrog ≈ 400 mm 
















DRührtrog ≈ 800 mm 
Füllstand für 450 Liter 
Füllstand für 200 Liter 
Füllstand für 100 Liter 
(b) geschätzte Mischer-Abmessungen
Abbildung B.1 – Kolloidmischer in der bioliq®-Mischstation
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B.1.1 Ergänzende Grafiken zur Variation der
Einsatzstoffe im Laborkolloidmischer
In Ergänzung zu den Überlegungen aus Abschnitt 5.1.1.4, in welchem der
Einfluss der Mahlung des Strohkokses auf die Suspensionsviskosität bei einer
konstanten Feststoffkonzentration von (im Mittel) 25,1m.-% diskutiert wur-
de, zeigen die Abbildungen B.2 und B.3 den Energie- bzw. Leistungseintrag
unter Verwendung von HTC-Kohle und Holzkoks.





















Abbildung B.2 – Einfluss der Suspensionsviskosität mit HTC und Holzkoks auf den
Energieeintrag (zyklische Feststoffzugabe) zum Anmischen einer (im Mittel) 25,1m.-
%igen Suspension als Funktion der Viskosität η
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Abbildung B.3 – Einfluss der Suspensionsviskosität mit HTC und Holzkoks auf die
Mischerleistung zum Rühren einer (im Mittel) 25,1m.-%igen Suspension als Funktion
der Viskosität η und Vergleich mit definierten Flüssigkeiten
B.1.2 Variation von geometrischen Parametern und von
Betriebseinstellungen im Laborkolloidmischer
In Abschnitt 3.6.1.2.1 wurde der Laborkolloidmischer mit seinen geometri-
schen Parametern vorgestellt. Hiervon werden nachfolgend nun die Einflüsse
der Mischerdrehzahl, der Kokszugabegeschwindigkeit, der Füllhöhe bzw.
des Mischgutvolumens, der Ringhöhe sowie der Paddellänge diskutiert. Zu-
sätzlich erfolgt ein Vergleich des Energieeintrags beim Einmischen von
HTC-Kohle mit dem Einmischen von etwas länglicheren Strohkokspartikeln.
B.1.2.1 Einfluss der Mischerdrehzahl
Um den Einfluss der Mischerdrehzahl auf den Energieeintrag zu untersu-
chen, wurde eine 2Liter-Suspension aus Ethylenglykol und gemahlenem
Strohkoks angemischt, da mit dem ungemahlenen Strohkoks bei niedrige-
ren Drehzahlen die sekundäre Zirkulation zur Kokseinmischung bei einer
Drehzahlreduzierung nicht ausreichte.
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Abbildung B.4 zeigt, wie der Mischenergieeintrag als Folge der Drehzahlre-
duzierung absinkt.















Abbildung B.4 – Einfluss der Mischerdrehzahl auf den Mischenergieeintrag über der
Feststoffkonzentration (gemahlener Strohkoks und Ethylenglykol, zwei Liter, lange Rühr-
paddel, Ringerhöhung 0mm, zyklische Feststoffzugabe)
Eine langsamere Umwälzung bewirkt eine langsamere Homogenisierung,
weswegen bei der zyklischen Feststoffzugabe im einminütigen Feststoffzuga-
beintervall der zeitliche Anteil des Einmischens gegenüber dem rührenden
Umwälzen zunimmt. Aus Sicht der Partikeldeagglomeration und Oberflä-
chenbenetzung wird der Mischprozess hierdurch mit zunehmender Feststoff-
beladung effizienter, aber andererseits wird der Wirkungsgrad des Kolloidmi-
schers durch die Frequenzumrichter-gesteuerte Reduzierung der Drehzahl
gemindert, siehe auch Abschnitt 3.6.1.3.1. Daher ist der bei maximaler Dreh-
zahl nachfolgend diskutierte Einfluss der Kokszugabegeschwindigkeit noch
besser geeignet, um den Einfluss der Homogenisierungsgeschwindigkeit auf
den Mischenergieeintrag zu beschreiben.
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B.1.2.2 Einfluss der Kokszugabegeschwindigkeit
Bei allen bisherigen Mischexperimenten mit der zyklischen Feststoffzudo-
sierung wurde das Kokspulver chargenweise alle 60s zugegeben, siehe auch
Abschnitt 3.6.1.3.5. Abbildung B.5 zeigt nun, wie sich der Mischenergieein-
trag verringert, wenn die Taktung auf 40s bzw. 20s reduziert wird. Wiederum
wurde hierfür der leichter einmischbare gemahlene Strohkoks verwendet,
weswegen eine Reduzierung der Zugabezeit um zwei Drittel erwartungsge-
mäß auch den Mischenergieeintrag um zwei Drittel reduziert.
















Abbildung B.5 – Einfluss des Zugabetakts beim zyklischen Mischvorgang auf den Ener-
gieeintrag über der Feststoffkonzentration (gemahlener Strohkoks und Ethylenglykol,
zwei Liter, lange Rührpaddel, Ringerhöhung 0mm, 1500r/min)
B.1.2.3 Einfluss der Füllhöhe
Während der Variation des Mischgutvolumens verbleibt die Leerlauf-bereinig-
te Leistungsaufnahme konstant im einem Bereich von etwa 0,3kW, jedoch
unterscheiden sich die Mischzeiten deutlich (siehe auch Tabelle B.1 in An-
hang B.1.3), was wie in Abbildung B.6 gezeigt zu stark unterschiedlichen
Energieeinträgen gemäß Gleichung (2.26) führt.
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Abbildung B.6 – Einfluss des Mischgutvolumens auf den Energieeintrag beim Einmi-
schen von ungemahlenem Strohkoks in Ethylenglykol (Betriebsbedingungen: Paddellänge:
25mm, Ringerhöhung 0mm, 1500min−1, (bei 2 Liter bis 25m.-%: 750min−1), Prozess-
angepasste Feststoffzugabe)
Trotz der Normierung des Energieeintrags auf das Mischgutvolumen steigen
die E-Werte mit steigendem Mischgutvolumen an. So benötigt man für einen
Batch à 3 Liter in Summe genau so viel Energie wie für 3 Batches à 2
Liter, wenn man eine Feststoffkonzentration von 31m.-% in Abbildung B.6
annimmt. Allerdings muss erwähnt werden, dass bei dem 2Liter-Experiment
auf den Einsatz des Kühlers verzichtet werden konnte, und bis zu einer
Feststoffkonzentration 25m.-% eine Mischergeschwindigkeit von 750min−1
ausreichte.
Die exponentiell ansteigenden Energieeinträge E (in kJ) lassen sich mit
Abweichungen < 10% als Funktion der Feststoffkonzentration cC (in m.-%)
und des Mischerfüllgrades z beschreiben:





Nach dem in Abschnitt 3.6.1.2.1 eingeführten Mischerfüllgrad z, welcher das
Mischgutvolumen auf den unit2Liter-fassenden Mischtrog normiert, führt
beispielsweise ein Mischgutvolumen von 4Liter zu einem Mischerfüllgrad
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von z = 2. Für die empirische Erstellung von Gleichung (B.1) wird eine
statistische Regressionsfunktion der Form y = y0+A ·eBcC verwendet, wobei
der Koeffizient B konstant ist, und der Parameter A eine Potenzfunktion des
Mischerfüllgrades z darstellt.
B.1.2.4 Einfluss der Ringhöhe
Der in Abbildung 3.8 (Abschnitt 3.6.1.1) vorgestellte Ring ist als Werk-
seinstellung etwa 1mm über dem Mischtrog montiert. Die diesen Spalt
durchströmende Suspension erfährt eine sehr hohe Scherung, was die Durch-
mischung und Partikeldeagglomerierung unterstützt. Aufgrund der hohen
Suspensions-Viskositätswerte ist zu erwarten, dass dieser Spalt bei höheren
Feststoffkonzentrationen nicht mehr durchströmt wird und damit nicht mehr
zur weiteren Homogenisierung beiträgt. Daher wird der Spaltabstand mittels
Hülsen um 5, 10 und 15mm erhöht.
Abbildung B.7 zeigt das Ergebnis der verschiedenen Ringhöhen. Erwartungs-
gemäß sind die Mischenergieeinträge bei erhöhter Ringscheibe leicht höher,
da hier nun ein beträchtlicher Volumenstrom stark abgeschert wird. Während
die Mischzeiten relativ ähnlich sind, ist die durchschnittliche Mischleistung
bei erhöhtem Ring mit 367W (durchschnittliche Mischleistung zum Einmi-
schen von 33m.-% ungemahlenem Strohkoks in Ethylenglykol bei Ringhö-
hen von 5, 10 und 15mm, exklusive Leerlaufleistung) fast 10% höher, was
sich auch in der mit durchschnittlich 74 ◦C um 8 ◦C höheren Suspensionstem-
peratur nach dem Mischen wiederspiegelt, siehe auch Tabelle B.2 in Anhang
B.1.3.
Aus diesem leicht höheren Energieeintrag wird gefolgert, dass für das stark
scherende Durchströmen des Spaltes eine höhere Leistungsaufnahme erfor-
derlich ist. Dies bedeutet im Umkehrschluss, dass der ca. 1mm breite Spalt
unter dem Ring in der Werkseinstellung verstopft und nicht bzw. wesentlich
geringer durchströmt wird, was durch optische Beurteilung bestätigt werden
konnte.
Bei der Vermischung von umgemahlenem Strohkoks mit Schwelteer und
Schwelwasser (siehe auch All-In-One-Szenario in Abschnitt 8.1.1) führt eine
Ringerhöhung von mindestens 10mm zu höheren einmischbaren Feststoff-
konzentrationen bzw. einem robusteren Mischprozess, da bei niedrigeren
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Abbildung B.7 – Einfluss der Spalthöhe zwischen Mischer und Ring auf den Mischener-
gieeintrag über der Feststoffkonzentration (1500r/min, Prozess-angepasste Feststoffzuga-
be, drei Liter Ethylenglykol mit 35m.-% ungemahlenem Strohkoks, lange Rührpaddel)
Ringhöhen die Spalte mit Kokspulver zugesetzt und mit oligomerisierten
Pyrolyseligninketten verklebt werden.
Zusammenfassend lässt sich insbesondere bei hohen Feststoffkonzentrationen
und Viskositätswerten eine Vergrößerung des Scherspaltes durch Anheben
des Rings als vorteilhaft für den Mischprozess beschreiben.
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B.1.2.5 Einfluss der Paddellänge
Kürzt man die in Abschnitt 3.6.1.2.1 vorgestellten Mischpaddel (siehe auch
Abbildung 3.11), so wird dadurch der Spalt zwischen Mischtrog und Misch-
paddel vergrößert. Daher reduziert sich die Scherung sowie die Wirkfläche
der Rührpaddel und damit auch die Mischleistung, weswegen die Misch-
energieeinträge bei kürzeren Paddeln deutlich unter den Werten mit langen
Mischpaddeln liegen, wie in Abbildung B.8 illustriert.
















Abbildung B.8 – Einfluss der Paddellänge auf den Mischenergieeintrag über der Feststoff-
konzentration (1500r/min, Prozess-angepasste Feststoffzugabe, drei Liter Ethylenglykol
mit 35m.-% ungemahlenem Strohkoks)
Hierbei ist auch erkennbar, dass bei Kürzung der Mischpaddel die Höhe des
Scherspaltes keinen Einfluss mehr auf den Mischenergieeintrag hat, da für
1mm und 15mm die Näherungskurven praktisch aufeinander liegen.
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B.1.2.6 Einfluss der Partikelelongation
Wie bereits erwähnt, konnte beim Suspendieren mit ungemahlenem Stroh-
koks eine Partikelzerkleinerung nachgewiesen werden. Obwohl die HTC-
Partikel eine vergleichbare Partikelgröße aufweisen (siehe Tabelle 4.1), konn-
te beim Mischen von glykolbasierten HTC-Suspensionen keine Partikelzer-
kleinerung beobachtet werden. Dies führt wie in Abbildung B.9 skizziert zu
leicht niedrigeren Mischenergieeinträgen, was auf die leicht rundere Partikel-
form, bzw. die kleineren e¯-Werte zurückgeführt wird, siehe auch Abschnitt
4.1.1.2.




















Abbildung B.9 – Einfluss der Partikelelongation auf den Mischenergieeintrag über der
Feststoffkonzentration (1500r/min, zwei Liter, lange Rührpaddel, Ringerhöhung 0mm,
zyklische Feststoffzugabe, flüssige Phase: Ethylenglykol)
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B.1.3 Experimentelle Daten des Laborkolloidmischers bei
manueller, prozess-angepasster Feststoffzugabe
Die Tabellen B.1 und B.2 fassen alle experimentell ermittelten Daten zusam-
men, bei denen das Kokspulver manuell je nach Prozessfortschritt zudosiert
wurde. Dies bedeutet, dass das Kokspulver zu Beginn deutlich schneller und
in größeren Mengen zugegeben werden konnte. Im Gegenzug musste zum Er-
reichen hoher Feststoffkonzentrationen mit längeren Mischzeiten gerechnet
werden.
Tabelle B.1 – Misch-Charakteristiken zum Anmischen von Glykolsuspensionen mit
Ringhöhe auf Werkseinstellung (Spaltbreite ca. 1mm)
VSuspension 3 Liter 4 iter 2 Liter
Rührpaddel 138 mm 152 mm
Koksanteil ungem. gem. 50:50 ungem.
Zeit (in Sekunden)
0-25 m.-% 900 882 601 841 1722 547
0-30 m.-% 1511 1609 901 1262 2475 741
0-35 m.-% 2587 2990 1261 1887 3359 974
Leistungsaufnahme (in Watt, ohne Leerlauf)
0-25 m.-% 123,3 185,7 80,9 121,2 186,5 198,3
0-30 m.-% 190,8 253,5 86,3 154,9 258,5 224,9
0-35 m.-% 269,7 338,2 115,4 196,9 333,4 251,6
Temperatur (in °C)
0-25 m.-% 30,1 50,8 37 34 43,6 57
0-30 m.-% 48,3 50,2 50,7 42,3 51,3 85
0-35 m.-% 65,1 66 46,1 40,2 69,9 83,3
Energieeintrag (in kJ/kg)
0-25 m.-% 37,0 54,6 16,2 34,0 80,3 54,3
0-30 m.-% 96,1 136,0 25,9 65,2 160,0 83,4
0-35 m.-% 232,6 337,1 48,5 123,9 280,0 122,6
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Tabelle B.2 – Misch-Charakteristiken zum Mischen von ungemahlenem Strohkoks mit
Ethylenglykol bei einem Suspensionsvolumen von 3 Liter
Rührpaddel 138 mm 152 mm
Ringhöhe 5 mm 10 mm 15 mm 15 mm 10 mm 5 mm
Zeit (in Sekunden)
0-25 m.-% 842 1140 920 1081 931 1008
0-30 m.-% 1293 2160 1657 1592 1568 1662
0-35 m.-% 2192 3600 2288 2409 2358 2373
Leistungsaufnahme (in Watt, ohne Leerlauf)
0-25 m.-% 136,7 51,2 107,9 210,1 236,9 223,3
0-30 m.-% 206,9 113,0 177,5 276,5 301,9 285,9
0-35 m.-% 320,8 205,1 263,0 358,7 376,0 365,8
Temperatur (in °C)
0-25 m.-% 37 35,3 31,8 53,8 54,9 54,6
0-30 m.-% 46,8 46,1 45,3 58,7 57,5 54,9
0-35 m.-% 66,6 64,0 56 74 73,8 73,5
Energieeintrag (in kJ/kg)
0-25 m.-% 38,4 19,5 33,1 75,7 73,6 75,0
0-30 m.-% 89,2 81,4 98,0 146,8 157,8 158,3
0-35 m.-% 234,5 246,2 200,6 288,1 295,6 289,4
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B.1.4 Experimentelle Daten des Laborkolloidmischers bei
periodischer, regelmäßig getakteter Feststoffzugabe
Die in Abbildung 3.18 illustrierten Mischenergieeinträge und Temperaturent-
wicklungen liegen den in Tabelle B.3 gezeigten Messdaten zugrunde. Nach-
folgend werden zudem alle Mischmesswerte aller Einsatzstoffkombinationen
aufgeführt, sowie noch die Zugabegeschwindigkeit und die Mischerdrehzahl
variiert.
Tabelle B.3 – Vierfachbestimmung des Energieeintrags zum Mischen von zwei Litern
Ethylenglykol mit gemahlenem Strohkoks bei einer Zugabe etwa 100g Koks pro Minute










19,7 2 min 119 W/kg 14 kJ/kg 34,3°C
25,3 4 min 181 W/kg 43 kJ/kg 51,7°C
30,9 6 min 251 W/kg 90 kJ/kg 72,8°C
Versuch 2
20 2 min 118 W/kg 14 kJ/kg 34,5°C
25,2 4 min 187 W/kg 45 kJ/kg 52,0°C
30,7 6 min 275 W/kg 99 kJ/kg 74,0°C
versuch 3
21,0 2 min 126 W/kg 15 kJ/kg 34,5°C
25,3 4 min 192 W/kg 46 kJ/kg 52,5°C
30,3 6 min 265 W/kg 96 kJ/kg 73,5°C
versuch 4
19,9 2 min 109 W/kg 13 kJ/kg 34,0°C
25,0 4 min 175 W/kg 42 kJ/kg 50,5°C
30,1 6 min 252 W/kg 91 kJ/kg 71,0°C
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Tabelle B.4 – Mischen von Ethylenglykol mit gemahlenem Strohkoks (Zugabe etwa 100g















22,9 2 min 42 W/kg 5,0 kJ/kg 29,5°C 131,6 mPas
26,9 4 min 46 W/kg 11,0 kJ/kg 34,5°C 433,4 mPas
33,1 6 min 50 W/kg 17,9 kJ/kg 40,0°C 1832 mPas
36,6 8 min 59 W/kg 28,5 kJ/kg 48,0°C 6908 mPas
41,1 10 min 84 W/kg 50,5 kJ/kg 62,5°C 7748 mPas















19,7 2 min 126 W/kg 15,1 kJ/kg 34,5°C 14,2 Pas
25,3 4 min 192 W/kg 46,2 kJ/kg 52,5°C 36,51 Pas
30,9 6 min 265 W/kg 95,5 kJ/kg 73,5°C 54,67 Pas















21,3 2 min 36 W / kg 4 kJ/kg 28,0°C 58,66 mPas
26,2 4 min 39 W / kg 9 kJ/kg 32,0°C 102,7 mPas
32,2 6 min 42 W / kg 15 kJ/kg 36,0°C 197,2 mPas
37,0 8 min 45 W / kg 22 kJ/kg 41,5°C 553,9 mPas
41,4 10 min 52 W / kg 31 kJ/kg 49,0°C 2239 mPas
B.1.4.1 Variation der Einsatzstoffe
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16,5 2 min 51 W/kg 6 kJ/kg 28,5°C 565,9 mPas
20,6 4 min 55 W/kg 13kJ/kg 35,0°C 3834 mPas
23,7 6 min 63 W/kg 23 42,5°C 1608 mPas















26,2 2 min 39 W/kg 5 kJ/kg 28,5°C 46 mPas
30,6 4 min 43 W/kg 10 kJ/kg 32,5°C 109 mPas
36,0 6 min 46 W/kg 16 kJ/kg 35,5°C 366 mPas
41,5 8 min 55 W/kg 26 kJ/kg 43,0°C 1791 mPas
46,7 10 min 81 W/kg 49 kJ/kg 56,0°C 12423 mPas















23,2 2 min 83 W/kg 10 kJ/kg 33,0 4,32935 Pas
29,7 4 min 145 W/kg 35 kJ/kg 46,5 nicht messbar
33,2 6 min 163 W/kg 59 kJ/kg 58,5 nicht messbar
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24,8 2 min 39 W/kg 5 kJ/kg 29,0°C 38,5 mPas
30,5 4 min 43 W/kg 10 kJ/kg 33,0°C 103 mPas
34,5 6 min 46 W/kg 16 kJ/kg 36,0°C 489 mPas
39,3 8 min 49 W/kg 23 kJ/kg 39,5°C 1852 mPas
44,1 10 min 55 W/kg 33 kJ/kg 46,0°C 9343 mPas















20,4 2 min 53 W/kg 6 kJ/kg 31°C 985 mPas
23,5 4 min 61 W/kg 15 kJ/kg 37°C 4578 mPas
28,7 6 min 69 W/kg 25 kJ/kg 43°C 20470 mPas















22,3 2 min 39 W/kg 5 kJ/kg 29,0°C 77,05 mPas
27,0 4 min 39 W/kg 9 kJ/kg 32,5°C 100,4 mPas
31,6 6 min 43 W/kg 16 kJ/kg 36,5°C 158,6 mPas
36,5 8 min 48 W/kg 23 kJ/kg 40,0°C 391 mPas
41,4 10 min 60 W/kg 36 kJ/kg 48,0°C 1291 mPas
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20,2 2 min 47 W/kg 6 kJ/kg 31,5°C 1,697 Pas
25,4 4 min 58 W/kg 14 kJ/kg 37,5°C 2,5116 Pas
30,0 6 min 68 W/kg 25 kJ/kg 42,5°C nicht messbar















20,7 2 min 12 W/kg 1 kJ/kg 27,5°C 111,9 mPas
26,6 4 min 13 W/kg 3 kJ/kg 30,0°C 153,5 mPas
30,3 6 min 18 W/kg 7 kJ/kg 32,5°C 183,7 mPas
34,5 8 min 23 W/kg 11 kJ/kg 36,0°C 317,7 mPas
39,2 10 min 28 W/kg 17kJ/kg 40,0°C 964,3 mPas















17,1 2 min 39 W/kg 5 kJ/kg 27°C 291,7 mPas
19,9 4 min 41 W/kg 10 kJ/kg 31°C 1627 mPas
24,0 6 min 46 W/kg 17 kJ/kg 35°C 5444 mPas
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B.1.4.2 Variation des Zugabetaktes
Die in den nachfolgenden Tabellen aufgeführten Messwerte basieren auf
den Experimenten zur Untersuchung des Zugabetaktes. Hierbei wird die
Zugabezeit von 100g in 60s aus Tabelle B.4 auf 40s bzw. 20s reduziert.
Tabelle B.16 – Mischen von Ethylenglykol mit gemahlenem Strohkoks mit Zugabege-













20,9 120 s 300 g 41 W/kg 5 kJ/kg 29,5°C
26,2 200 s 500 g 44 W/kg 9 kJ/kg 33,0°C
32,1 280 s 700 g 48 W/kg 13 kJ/kg 37,5°C
36,3 360 s 900 g 57 W/kg 20 kJ/kg 44,0°C
42,6 440 s 1100 g 81 W/kg 36 kJ/kg 55,5°C
Tabelle B.17 – Mischen von Ethylenglykol mit gemahlenem Strohkoks













20,4 60 s 300 g 36 W/kg 2 kJ/kg 26,5°C
25,8 100 s 500 g 41 W/kg 4 kJ/kg 28,5°C
30,8 140 s 700 g 45 W/kg 6 kJ/kg 31,0°C
35,3 180 s 900 g 54 W/kg 10 kJ/kg 34,5°C
40,5 220 s 1100 g 80 W/kg 18 kJ/kg 42,0°C
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B.1.4.3 Variation der Mischerdrehzahl
Die in den nachfolgenden Tabellen aufgeführten Messwerte basieren auf
den Experimenten zur Untersuchung der Mischerdrehzahl. Hierbei wird
die Drehzahl von 1500 rpm aus Tabelle B.4 auf 1250 rpm bzw. 1000 rpm
reduziert.
Tabelle B.18 – Mischen von Ethylenglykol mit gemahlenem Strohkoks mit reduzierten
Mischerdrehzahlen
Mischerdrehzahl 1250 rpm Misch- Mischerdrehzahl 1000 rpm
m.-% W/kg kJ/kg °C Zeit m.-% W/kg kJ/kg °C
20,3 27 3,2 31,0 2 min 19,5 2 0,3 29,0
25,3 27 6,4 34,0 4 min 24,8 4 1,0 30,5
29,3 31 11,0 37,0 6 min 31,6 12 4,3 33,0
35,7 37 17,6 42,5 8 min 36,1 20 9,6 37,0
41,7 55 33,0 53,0 10 min 41,9 40 24,2 46,0
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B.2 Energieeinträge in der bioliq®-Mischstation
In Ergänzung zu Abbildung 5.6 zeigt Abbildung B.10 den Einfluss der
flüssigen Phase auf den Mischenergieeintrag in der bioliq®-Mischstation
bei einem gemischten Suspensionsvolumen von 200kg mit ungemahlenem
Strohkoks. In den nachfolgenden Tabellen finden sich zudem die Messwerte
aller Mischexperimente in der bioliq®-Mischstation.























Abbildung B.10 – Einfluss der flüssigen Phase auf den Mischenergieeintrag in der bioliq®-
Mischstation (200kg Suspensionsvolumen mit ungemahlenem Strohkoks)
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Anmischen von 112,63 kg Suspension mit 30 m.-% (88,16 kg Schwelwasser)
8,45 0 - 9 375 72,82 4,44 323,48 3,35
14,98 9 - 15 375 48,18 4,57 220,38 5,27
24,47 15 - 22
375 -
500
49 9,32 456,92 8,89
Anmischen von 200,44 kg Suspension mit 30 m.-% (139,75 kg Schwelwasser)
32,84 15 - 19 500 549 13,12 7203,96 41,74
37,41 19 - 21 500 221 13,48 2979,34 57,48
39,80 21 - 22 500 84 13,72 1152,65 63,13
51,41 22 - 27 500 1114 15,17 16903,44 147,72
60,68 27 - 30 500 1028 14,95 15364,58 217,55





























Anmischen von ca. 100 kg Slurry mit 30 m.-% (70,07 kg Wasser)
9,09 0 - 11 325 89 2,57 228,67 2,89
15,48 11 - 18 325 56 3,64 203,71 5,05
19,67 18 - 22 325 25 4,62 115,46 6,10
26,14 22 - 27 500 411 14,45 5938,73 67,42
29,44 27 - 30 500 600 13,59 8156,95 147,16
Anmischen von ca. 200 kg Slurry mit 30 m.-% (142,64 kg Wasser)
36,77 17 - 20 350 412 2,30 949,57 5,29
43,62 20 - 23 350 251 5,11 1282,28 11,98
48,62 23 - 25 350 345 14,68 5063,79 38,15
52,21 25 - 27 500 685 15,39 10539,05 91,53
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Anmischen von 72,5 kg Slurry mit 30 m.-% (mit 53,71 kg Ethylenglykol)
2,64 0 - 5 145 40 0,69 27,47 0,49
6,05 5 - 10 145 40 0,74 29,76 0,96
9,25 10 - 15 145 40 0,99 39,76 1,54
10,95 15 - 17 250 16 2,93 46,86 2,22
12,64 17 - 19 500 14 6,64 93,00 3,57
14,96 19 - 22 500 19 14,72 279,59 7,52
17,69 22 - 25 500 247 17,98 4441,85 69,44
18,79 25 - 26 500 82 16,69 1368,88 87,27
Anmischen von ca. 182,5 kg Slurry mit 30 m.-% (mit 125,5 kg Ethylenglykol)
18,79 13 - 15 500 275 9,49 2609,75 18,09
24,08 15 - 16 500 137 12,93 1771,55 29,29
26,29 16 - 17 500 137 17,25 2362,66 44,43
28,81 17 - 19 500 275 15,07 4144,50 70,56
34,44 19 - 22 500 304 18,19 5529,76 102,66
38,29 22 - 23 500 84 15,22 1278,48 108,05
42,73 23 - 25 500 345 15,82 5459,01 137,65
46,22 25 - 27 500 685 17,69 12115,78 205,40
57,04 27 - 31 500 1370 16,57 22698,33 317,58
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B.3 Experimentelle Daten zum Mischen mit Extrudern
In den Tabellen B.22 und B.23 sind alle Messwerte mit den Mischexperi-
menten mit dem Doppelschneckenextruder bzw. dem Einschneckenextruder
dokumentiert.





40,2m.-% 0 Nm 0,0 kW 0 Nm
51,1m.-% 0,25 Nm 0,3 kW 0,4 Nm
57,9m.-% 0,79 Nm 0,8 kW 1,4 Nm
















m.-% g/h g/h Nm W/kg Nm W/kg
32,0 333 107 0,063 0,2 0,3 0,901
35,6 527 298 0,099 0,2 0,3 0,569
36,1 295 107 0,085 0,3 0,4 1,356
41,4 257 107 0,070 0,3 0,3 1,167
41,8 518 216 0,079 0,2 0,4 0,772
47,6 505 240 0,346 0,7 0,7 1,386
51,0 538 274 0,773 1,4 8,4 15,61
52,1 315 164 1,463 4,6 34,3 108,9
48,5 220 107 3,552 16,1 8,2 37,27
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B.4 Experimentelle Daten zum Mischen
mit dem Inline-Homogenisator
Zur Berechnung der Mischleistung in Tabelle B.24 wurden die gemessenen
Ampere-Werte gemäß Gleichung (2.32) errechnet, wobei als Spannung U =
400V angenommen wurde. Als Phasenwinkel gibt der Hersteller cos(ϕ) =
0,89 an. Die so errechnete Leistung wurde noch um die Leerlaufleistung von
2,4kW verringert, sodass die reine Mischleistung angegeben werden kann.
Tabelle B.24 – Mischversuche bei FrymaKoruma mit dem Inline Homogenisator Di-


























kg m.-% sec. A kW kJ kJ/kg
4,5 0-4,4 275 28 13,63 4087,9 40,27
14,1 4,4-12,7 435 30 14,87 7002,8 63,03
44,1 12,7-31,3 1296 38 16,10 27256,4 193,17
47,9 31,3-33,1 132 41 21,03 3020,3 20,84
49,2 33,1-33,7 162 45 22,88 4106,3 28,09
C.1 Sedimentationswerte im Labormaßstab
In diesem Abschnitt werden die Messdaten der Laborexperimente zur Erfas-
sung der Partikelsedimentation vorgestellt. Hierbei werden die Einsatzstoffe
und der Anorganikgehalt variiert, und der Temperatureinfluss untersucht.
Vorab kann festgehalten werden, dass die HTC-Kohle in allen Flüssigkeiten
als sedimentationsstabil bezeichnet werden kann.
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C.1.1 Absinkverhalten der HTC-Kohle
im Vergleich mit Strohkoks
Abbildung C.1 zeigt den Sedimentationsverlauf der ungemahlenen Kollek-
tive (Strohkoks und HTC-Kohle), welche mit ca. dWD ≈ 28µm auch etwa
gleich groß sind, aber wie eingangs schon beschrieben aufgrund der unter-
schiedlichen Pyrolysebedingungen unterschiedliche Suspensionskonsisten-
zen aufweisen. Während die Strohkokssuspension, wie schon in Abbildung
6.1 beschrieben, bereits nach 4h eine signifikante Flüssigkeitsabscheidung
zeigt, sind die HTC-Suspensionen auch nach längeren Standzeiten als sedi-
mentationsstabil zu betrachten.
















Sedimentationshö he (in mm)
 ∆t =   4 h, HTC-Kohle ∆t = 24 h, HTC-Kohle ∆t =   4 h, Strohkoks ∆t = 24 h, Strohkoks
Abbildung C.1 – Einfluss der Pyrolysebedingungen auf die Sedimentation in Schwelwas-
sersuspensionen mit ≈ 26m.-% Koksanteil [Nic15c]
C.1.2 Messwerte unter Variation der Einsatzstoffe
In den nachfolgenden Tabellen sind die Messergebnisse aus den Kombinatio-
nen aller Einsatzstoffe dokumentiert.
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Tabelle C.1 – Feststoffbeladungen nach verschiedenen Zeiten bei einer Anfangsbeladung
von σStart =38,17m.-% gemahlenem Strohkoks (SKG) in Ethylenglykol (EG)
Höhe 4 h 8 h 1 Tag 3 Tage 7 Tage
171mm 39,90% 38,26% 36,55% 37,30% 36,51%
133mm 37,49% 38,60% 36,47% 38,83% 39,25%
95mm 39,38% 38,12% 39,54% 38,85% 38,34%
57mm 38,21% 38,12% 40,63% 38,56% 39,15%
19mm 35,86% 37,73% 37,64% 37,31% 37,62%
Tabelle C.2 – Feststoffbeladungen nach verschiedenen Zeiten bei einer Anfangsbeladung
von σStart =29,50m.-% ungemahlenem Strohkoks (SK) in Ethylenglykol
Höhe 4 h 8 h 1 Tag 3 Tage 7 Tage
171mm 29,88% 29,58% 30,19% 27,74% 27,11%
133mm 29,14% 30,01% 29,49% 29,15% 29,55%
95mm 29,80% 28,99% 30,49% 29,94% 29,93%
57mm 29,80% 29,36% 29,26% 30,62% 30,57%
19mm 28,86% 29,58% 28,08% 30,05% 30,32%
Tabelle C.3 – Feststoffbeladungen nach verschiedenen Zeiten bei einer Anfangsbeladung
von σStart =36,94m.-% Holzkoks (HK) in Ethylenglykol (EG)
Höhe 4 h 8 h 1 Tag 3 Tage 7 Tage
171mm 37,03% 37,12% 32,59% 6,17% 0,93%
133mm 36,91% 37,08% 35,57% 43,20% 40,71%
95mm 37,16% 37,80% 37,34% 45,00% 47,31%
57mm 37,09% 36,22% 38,60% 46,12% 48,19%
19mm 36,48% 36,49% 40,62% 44,22% 47,57%
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Tabelle C.4 – Feststoffbeladungen nach verschiedenen Zeiten bei einer Anfangsbela-
dung von σStart =47,32m.-% gemahlenem Strohkoks (SKG) in der Leichtfraktion des
Schwelteers (LFST)
Höhe 4 h 8 h 1 Tag 3 Tage
171mm 48,79% 49,31% 44,81% 46,35%
133mm 47,37% 49,00% 48,15% 47,60%
95mm 47,79% 46,92% 47,95% 47,53%
57mm 46,44% 44,43% 47,34% 47,73%
19mm 46,21% 46,96% 48,35% 47,38%
Tabelle C.5 – Feststoffbeladungen nach verschiedenen Zeiten bei einer Anfangsbela-
dung von σStart =35,80m.-% ungemahlenem Strohkoks (SK) in der Leichtfraktion des
Schwelteers (LFST)
Höhe 4 h 8 h 1 Tag 3 Tage 7 Tage
171mm 35,75% 35,38% 36,11% 36,95% 34,46%
133mm 36,07% 35,77% 35,95% 36,46% 36,19%
95mm 35,84% 35,57% 35,80% 35,49% 36,58%
57mm 35,60% 36,08% 36,27% 35,22 % 36,23%
19mm 35,75% 36,18% 34,87% 34,89% 35,55%
Tabelle C.6 – Feststoffbeladungen nach verschiedenen Zeiten bei einer Anfangsbeladung
von σStart =21,76m.-% HTC-Kohle in Ethylenglykol
Höhe 4 h 8 h 1 Tag 3 Tage 7 Tage
171mm 21,96% 21,49% 20,53% 20,03% 19,28%
133mm 21,80% 21,52% 22,25% 20,02% 21,23%
95mm 21,67% 22,70% 21,63% 21,29% 22,07%
57mm 22,02% 21,76% 22,52% 23,11% 23,44%
19mm 21,35% 21,33% 21,87% 24,36% 22,77%
274 Anhang
Tabelle C.7 – Feststoffbeladungen nach verschiedenen Zeiten bei einer Anfangsbeladung
von σStart =43,72m.-% Holzkoks (HK) in der Leichtfraktion des Schwelteers (LFST)
Höhe 4 h 8 h 1 Tag 3 Tage
171mm 42,75% 43,24% 41,71% 40,65%
133mm 43,70% 43,48% 43,87% 44,56%
95mm 43,98% 43,92% 44,26% 44,61%
57mm 44,05% 44,07% 44,28% 44,40%
19mm 44,14% 43,89% 44,52% 44,45%
Tabelle C.8 – Feststoffbeladungen nach verschiedenen Zeiten bei einer Anfangsbeladung
von σStart =29,68m.-% HTC-Kohle in der Leichtfraktion des Schwelteers (LFST)
Höhe 4 h 8 h 3 Tage 7 Tage
171mm 29,12% 30,21% 30,01% 30,89%
133mm 30,41% 29,57% 29,75% 29,72%
95mm 29,78% 29,98% 29,73% 29,76%
57mm 29,29% 29,69% 29,60% 29,61%
19mm 29,81% 28,98% 29,28% 28,42%
Tabelle C.9 – Feststoffbeladungen nach verschiedenen Zeiten bei einer Anfangsbeladung
von σStart =42,74m.-% gemahlenem Strohkoks (SKG) in Schwelwasser (SW)
Höhe 4 h 8 h 1 Tag 3 Tage
171mm 42,69% 40,14% 38,19% 34,09%
133mm 42,59% 42,97% 43,39% 45,57%
95mm 42,26% 44,71% 43,17% 45,09%
57mm 43,67% 41,74% 44,53% 44,39%
19mm 42,47% 44,13% 44,40% 44,56%
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Tabelle C.10 – Feststoffbeladungen nach verschiedenen Zeiten bei einer Anfangsbeladung
von σStart =41,04m.-% Holzkoks (HK) in Schwelwasser (SW)
Höhe 4 h 8 h 1 Tag
171mm 36,35% 30,76% 24,33%
133mm 41,75% 42,00% 44,80%
95mm 41,55% 43,25% 45,57%
57mm 42,61% 44,84% 45,57%
19mm 42,92% 44,35% 44,91%
Tabelle C.11 – Feststoffbeladungen nach verschiedenen Zeiten bei einer Anfangsbeladung
von σStart =26,79m.-% HTC-Kohle in Schwelwasser (SW)
Höhe 4 h 8 h 1 Tag
171mm 26,36% 27,52% 27,22%
133mm 26,75% 26,72% 26,67%
95mm 27,33% 26,86% 26,84%
57mm 26,77% 26,76% 27,10%
19mm 26,73% 26,10% 26,12%
Tabelle C.12 – Feststoffbeladungen nach verschiedenen Zeiten bei einer Anfangsbeladung
von σStart =24,88m.-% ungemahlenem Strohkoks (SK, mit Aschegehalt 24,3m.-%) in
Schwelwasser (SW)
Höhe 4 h 8 h 1 Tag 3 Tage 7 Tage
171mm 13,21% 12,98% 12,32% 14,83% 10,99%
133mm 28,39% 27,28% 28,05% 27,64% 28,59%
95mm 27,89% 28,00% 28,29% 27,35% 28,41%
57mm 27,66% 28,24% 28,10% 27,63% 28,58%
19mm 27,23% 27,93% 27,66% 26,97% 27,85%
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C.1.3 Messwerte zum Einfluss des Anorganikanteils
Die nachfolgenden Untersuchungen mit erhöhten Aschegehalten von cA =
33,3m.−% und cA = 38,7m.−% beziehen sich auf die Messwerte aus Ta-
belle C.12, in welcher eine Suspension mit einem Strohkoks-Anorganikanteil
von cA = 24,3m.−% untersucht wurde.
Tabelle C.13 – Feststoffbeladungen nach verschiedenen Zeiten bei einer Anfangsbeladung
von σStart =26,61m.-% ungemahlenem Strohkoks (SK) im Schwelwasser (SW) mit einem
auf 33,3m.-% erhöhten Anorganikgehalt im Feststoff
Höhe 4 h 8 h 1 Tag 3 Tage 7 Tage
171 mm 17,18% 13,64% 17,61% 17,95% 18,04%
133 mm 28,72% 29,65% 29,41% 28,72% 28,49%
95 mm 29,03% 29,81% 28,86% 28,63% 28,79%
57 mm 29,06% 30,09% 28,59% 29,07% 28,96%
19 mm 29,06% 29,85% 28,60% 28,66% 28,79%
Tabelle C.14 – Feststoffbeladungen nach verschiedenen Zeiten bei einer Anfangsbeladung
von σStart =25,15m.-% ungemahlenem Strohkoks (SK) im Schwelwasser (SW) mit einem
auf 38,7m.-% erhöhten Anorganikgehalt im Feststoff
Höhe 4 h 1 Tag 3 Tage 7 Tage
171 mm 1,24% 1,65% 1,99% 1,54%
133 mm 25,24% 7,52% 6,67% 6,93%
95 mm 31,60% 36,98% 36,91% 37,24%
57 mm 32,81% 40,21% 40,45% 40,54%
19 mm 34,87% 39,46% 39,77% 39,57%
C.1.4 Messwerte zum Temperatureinfluss
Zur Untersuchung des Temperatureinflusses wurden neben den Experimenten
bei Raumtemperatur die Umgebungstemperaturen wie nachfolgend vorge-
stellt auf T = 35 ◦C und T = 45 ◦C erhöht.
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Tabelle C.15 – Feststoffbeladungen nach verschiedenen Zeiten bei einer Anfangsbela-
dung von σStart =26m.-% ungemahlenem Strohkoks (Aschegehalt cA =35,8m.-%) im
Schwelwasser bei Raumtemperatur
Höhe 4 h 8 h 1 Tag 3 Tage 7 Tage
171 mm 14,22% 6,77% 12,66% 5,66% 4,56%
133 mm 29,71% 30,63% 30,82% 31,03% 30,72%
95 mm 30,40% 31,16% 31,36% 32,48% 31,24%
57 mm 30,74% 32,62% 31,40% 32,28% 31,91%
19 mm 31,02% 32,49% 32,01% 32,52% 32,85%
Tabelle C.16 – Feststoffbeladungen nach verschiedenen Zeiten bei einer Anfangsbela-
dung von σStart =26m.-% ungemahlenem Strohkoks (Aschegehalt cA =35,8m.-%) im
Schwelwasser bei T = 35◦C
Höhe 4 h 8 h 1 Tag 3 Tage 7 Tage
171 mm 4,73% 3,32% 0,85% 0,51% 1,25%
133 mm 31,53% 29,99% 27,76% 27,28% 28,47%
95 mm 32,31% 31,70% 31,09% 30,90% 30,90%
57 mm 32,35% 32,91% 32,98% 33,16% 32,80%
19 mm 32,75% 33,22% 33,83% 33,89% 33,15%
Tabelle C.17 – Feststoffbeladungen nach verschiedenen Zeiten bei einer Anfangsbela-
dung von σStart =26m.-% ungemahlenem Strohkoks (Aschegehalt cA =35,8m.-%) im
Schwelwasser bei T = 45◦C
Höhe 4 h 8 h 1 Tag 3 Tage 7 Tage
171 mm 3,76% 0,33% 0,43% 0,27% 0,30%
133 mm 31,69% 28,45% 27,87% 27,81% 27,33%
95 mm 31,30% 32,35% 31,86% 30,85% 30,03%
57 mm 31,69% 32,82% 33,19% 33,37% 32,69%
19 mm 33,49% 33,14% 33,76% 33,76% 33,54%
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C.2 Sedimentationswerte des Strohkokses
in Schwelwasser im Sedimentationsturm
In den nachfolgenden Tabellen werden die Messwerte der Sedimentationsex-
perimente im Sedimentationsturm vorgestellt. Hierbei werden Suspensionen
mit unterschiedlichen Feststoffkonzentrationen unter Variation der Befül-
lungshöhe nach verschiedenen Standzeiten untersucht.
Tabelle C.18 – Feststoffbeladungen nach verschiedenen Zeiten bei einer Anfangsbeladung
von σStart =31,4m.-% ungemahlenem Strohkoks (SK) in Schwelwasser (SW) und einer
Sedimentationshöhe von ∆h = 84cm
Höhe 1 Tag 3 Tage 7 Tage 14 Tage
81 mm 0,31%
75 mm 0,45% 0,31%
69 mm 1,75% 1,03% 0,82% 0,60%
63 mm 26,23% 23,01% 20,24% 19,36%
57 mm 29,45% 28,13% 26,44% 25,35%
51 mm 32,22% 31,34% 30,87% 29,59%
45 mm 32,48% 32,56% 32,06% 32,56%
39 mm 32,04% 32,32% 32,79% 33,19%
33 mm 32,19% 31,87% 32,16% 33,33%
27 mm 31,88% 31,97% 33,01% 33,76%
21 mm 32,31% 32,00% 33,46% 33,89%
15 mm 32,46% 32,71% 33,14% 34,28%
9 mm 32,19% 32,03% 33,40% 33,83%
3 mm 32,20% 33,01% 34,07% 34,04%
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Tabelle C.19 – Feststoffbeladungen nach verschiedenen Zeiten bei einer Anfangsbeladung
von σStart =23,2m.-% ungemahlenem Strohkoks (SK) in Schwelwasser (SW) und einer
Sedimentationshöhe von ∆h = 150cm
Höhe 1 Tag 3 Tage 7 Tage 14 Tage
147 mm 0,00%
141 mm 2,88% 1,28%
135 mm 1,91% 0,84% 0,38%
129 mm 1,09% 0,34% 0,21%
123 mm 3,25% 1,14% 0,69%
117 mm 17,99% 6,40% 1,42% 0,44%
111 mm 25,40% 25,84% 19,55% 6,31%
105 mm 27,89% 27,56% 25,97% 26,01%
99 mm 27,54% 27,55% 26,95% 26,52%
93 mm 28,11% 28,37% 28,05% 26,07%
87 mm 27,20% 28,65% 28,08% 26,76%
81 mm 27,89% 28,78% 27,59% 26,87%
75 mm 27,82% 28,81% 27,92% 27,79%
69 mm 27,61% 28,72% 28,77% 27,64%
63 mm 27,07% 29,16% 28,34% 28,32%
57 mm 27,43% 29,77% 28,50% 28,95%
51 mm 28,27% 29,16% 28,30% 28,01%
45 mm 28,27% 28,73% 28,72% 28,29%
39 mm 27,88% 28,31% 28,72% 27,73%
33 mm 30,05% 28,89% 29,30% 28,04%
27 mm 26,97% 29,22% 28,30% 28,68%
21 mm 26,70% 27,91% 28,46% 28,02%
15 mm 27,36% 29,26% 29,38% 28,16%
9 mm 27,21% 28,60% 28,54% 28,88%
3 mm 26,58% 29,55% 28,60% 28,85%
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Tabelle C.20 – Feststoffbeladungen nach verschiedenen Zeiten bei einer Anfangsbeladung
von σStart =26,0m.-% ungemahlenem Strohkoks (SK) in Schwelwasser (SW) und einer
Sedimentationshöhe von ∆h = 150cm
Höhe 8 h 1 Tag 3 Tage 7 Tage 14 Tage
147 mm 0,00%
141 mm 1,53% 1,10%
135 mm 2,34% 1,39% 0,56% 0,64% 0,09%
129 mm 1,70% 0,96% 0,42% 0,46% 0,09%
123 mm 17,59% 4,74% 0,89% 0,64% 0,27%
117 mm 23,72% 4,09% 0,73% 0,63% 0,56%
111 mm 27,63% 13,97% 7,20% 1,37% 0,80%
105 mm 26,76% 24,95% 25,70% 11,29% 12,54%
99 mm 29,72% 29,83% 31,08% 30,92% 30,66%
93 mm 30,53% 32,54% 31,67% 32,00% 32,56%
87 mm 30,41% 32,25% 32,21% 31,75% 31,14%
81 mm 30,81% 33,37% 32,49% 32,82% 32,99%
75 mm 31,25% 33,69% 32,33% 32,89% 32,15%
69 mm 32,07% 33,16% 32,10% 31,91% 31,45%
63 mm 31,20% 33,37% 32,78% 32,44% 33,11%
57 mm 33,20% 34,47% 32,60% 32,54% 32,65%
51 mm 32,35% 32,70% 31,93% 32,78% 32,51%
45 mm 33,07% 33,37% 32,07% 32,13% 32,51%
39 mm 32,89% 33,68% 31,90% 32,26% 32,13%
33 mm 32,49% 33,66% 31,96% 33,33% 33,27%
27 mm 32,87% 33,05% 32,26% 34,30% 32,56%
21 mm 32,20% 32,80% 31,83% 32,83% 32,26%
15 mm 32,40% 33,69% 31,72% 32,59% 33,16%
9 mm 32,54% 33,00% 32,57% 32,82% 32,66%
3 mm 32,57% 32,80% 33,39% 33,40% 33,20%
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C.3 Sedimentationsmodellierung
In Abschnitt 6.3.2 wurden verschiedene Sedimentationszonen von Strohkoks
in Schwelwasser modelliert. Für die Abgrenzung der verschiedenen Konzen-
trationsbereiche wurden die in Tabelle C.22 gezeigten Regressionsfunktionen
verwendet. Im Vergleich dazu ist in Abbildung C.2 das Zonensedimentati-
onsverhalten von Holzkoks in Ethylenglykol gezeigt.
Tabelle C.21 – Feststoffbeladungen nach verschiedenen Zeiten bei einer Anfangsbeladung
von σStart =26,00m.-% ungemahlenem Strohkoks (SK) in Schwelwasser (SW) und einer
Sedimentationshöhe von ∆h = 84cm
Höhe 4 h 8 h 1 Tag 3 Tage 7 Tage 14 Tage
81mm 2,15% 0,81% 0,31%
75mm 3,69% 0,73% 0,45% 0,31% 0,37% 0,44%
69mm 22,33% 6,54% 1,75% 1,03% 0,64% 0,62%
63mm 28,00% 26,21% 14,48% 2,14% 1,28% 1,38%
57mm 30,58% 29,64% 29,45% 24,67% 11,86% 8,37%
51mm 30,53% 31,92% 32,22% 31,34% 31,77% 32,58%
45mm 31,08% 32,23% 32,48% 32,56% 32,15% 33,79%
39mm 31,52% 32,42% 32,04% 32,32% 31,78% 33,63%
33mm 30,26% 32,30% 32,19% 31,87% 32,33% 33,24%
27mm 32,02% 32,09% 31,88% 31,97% 32,63% 33,27%
21mm 32,09% 32,31% 32,31% 32,00% 33,27% 33,01%
15mm 31,09% 32,74% 32,46% 32,71% 32,92% 32,69%
9mm 31,14% 32,21% 32,19% 32,03% 33,33% 33,40%













                 kom-            primiertcHK= 42 ± 2 m.-%
Ethylenglykol-SuspensionencHK = 30 ± 2 m.-%
gradueller Konzentrationsverlauf
SedimentcHK= 38 ± 1 m.-%unten
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cHK= 2 ± 1 m.-%
Abbildung C.2 – Sedimentationszonen beim Absetzen von 30m.-% Holzkoks in Ethy-
lenglykol (Messwerte aus [Str13])
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Tabelle C.22 – Funktionen (Regressionsmodelle: Gauss und Exponential) zur Beschrei-











































































D.1 Homogenhalten von Suspensionen
In diesem Abschnitt werden ergänzende Grafiken der Rührexperimente vor-
gestellt, sowie für die Beschreibung des freien Fließverhaltens im Kontext
der Pumpbarkeit Experimente zum Ausflussverhalten aus Behältern durchge-
führt.
D.1.1 Langzeitversuch zum Leerlaufdrehmoment
Der Langzeitversuch zum Leerlaufdrehmoment des Rührmotors der Firma
Heidolph Instruments GmbH & Co KG (Typ RZR 2102 control Z) wurde in
Getriebestufe II und ohne eingesetzten Rührer durchgeführt.















Zeit t (in Stunden)

















Abbildung D.1 – Langzeitversuch zum Leerlaufdrehmoment des Rührmotors der Firma
Heidolph Instruments GmbH & Co KG (Typ RZR 2102 control Z)
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D.1.2 Leistungs-Charakteristik beim kontinuierlichen
Rühren verschiedener Suspensionen
Für die in Abbildung D.2 gezeigten Rührleistungen wurde das IKA-Rührwerk
verwendet. Die nicht gezeigten Suspensionen mit gemahlenem Strohkoks und
Holz jeweils zu (im Mittel) 40,4m.-% in Ethylenglykol und Schwelwasser
weisen zu geringe Leistungsaufnahmen nahe 0W auf. Im Gegensatz dazu
war eine Schwelwassersuspension mit ≈ 26m.-% ungemahlenem Strohkoks
zu zäh für ein zuverlässiges Rühren.









18  Glykol mit 29,5  m.-% Strohkoks Schwelteerleichtfraktion mit 26  m.-% Strohkoks
 Schwelteerleichtfraktion mit 27,3  m.% HTC-Kohle
 Schwelteerleichtfraktion mit 43,2  m.-% Holzkoks
 Schwelwasser mit 25,4  m.-% HTC-Kohle
 Glykol mit 18,6  m.-% HTC-Kohle
 Schwelteerleichtfraktion mit 44,3  m.-% 













Drehzahl n (in rpm)
Abbildung D.2 – Volumenspezifische Rührleistung (gerührtes Volumen 2,5 l) als Funktion
der Drehzahl unter Verwendung verschiedener Suspensionen
Wird im Vergleich zu Abbildung 7.1 die flüssige Phase bei konstantem Fest-
stoff (in diesem Fall HTC-Kohle) variiert, so ergibt sich der in Abbildung
D.3 illustrierte Ne-Re-Zusammenhang: Obwohl die Grundviskositäten des
Schwelwassers um mehr als eine Größenordnung kleiner sind als die Visko-
sität der Leichtfraktion des Schwelteers, zeigen diese beiden Suspensionen
bei vergleichbarer Feststoffkonzentration eine sehr ähnliche Rührleistungs-
Charakteristik, was nochmals die Dominanz des Feststoff-Einflusses belegt.
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Reynoldszahl Re (ρ n d2 η-1)
 Ethylenglykol mit 18,6 m.-% HTC-Kohle Schwelwasser mit 25,36 m.-% HTC-Kohle Leichtfraktion Schwelteer mit 27,29 m.-% HTC-Kohle
Abbildung D.3 – Charakteristik der Rührleistung bei Verwendung eines Wendelrührers
(IKA-Rührwerk) unter Variation der flüssigen Phase in HTC-Kohle-Suspensionen
Bei Verwendung von Ethylenglykol konnte keine vergleichbare Feststoffkon-
zentration eingemischt werden, da die HTC-Kohle in Verbindung mit Ethy-
lenglykol ab 18m.-% eine zu zähe bis hin zu klebrige Suspension während
des Mischens ergab. Während des Rührens (mit vergleichsweise langsameren
Drehzahlen) kommt die Klebrigkeit der Suspension nicht in gleichem Maße
zum Tragen. Dies ergibt in Kombination mit der geringeren Feststoffkon-
zentration kleinere Viskositäten, weswegen bei gleichem Leistungseintrag
größere Reynoldszahlen erreicht werden. Konsequenterweise zeigt die gly-
kolbasierte Suspension einen weiter rechts liegenden Kurvenverlauf. Diese
Ausnahme ist für die Ermittlung der Ausgleichsfunktion (7.1) nicht berück-
sichtigt worden.
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D.2 Ergänzende Grafiken zu den Aufrührversuchen
Ergänzend zu den Aufrührversuchen in Abschnitt 7.1.2 werden nachfolgend
weitere Grafiken zum Anfahren aus abgesetzten Suspensionen vorgestellt.
D.2.1 Variation von Feststoffkonzentration
und Standzeit im heidolph-Rührwerk
Ergänzend zu Abschnitt 7.1.2.1 werden in diesem Abschnitt weitere Grafiken
zum Anfahren aus abgesetzten Suspensionen vorgestellt, wobei in diesem





















Zeit t (in s)
 Sedimentationszeit 3 Wochen Sedimentationszeit 1 Woche Sedimentationszeit 3 Tage Versuch 1 Sedimentationszeit 3 Tage Versuch 2
Abbildung D.4 – Einfluss der Sedimentationszeit auf das volumenspezifische Aufrühr-





















Zeit t (in s)
 Sedimentationszeit 1 Woche Sedimentationszeit 3 Tage
Abbildung D.5 – Einfluss der Sedimentationszeit auf das volumenspezifische Aufrühr-




















Zeit t (in s)
 Sedimentationszeit 3 Wochen Sedimentationszeit 1 Woche, Versuch 1 Sedimentationszeit 1 Woche, Versuch 2 Sedimentationszeit 3 Tage
Abbildung D.6 – Einfluss der Sedimentationszeit auf die volumenspezifische Aufrühr-





















Zeit t (in s)
 Feststoffbeladung 30 % Feststoffbeladung 20 % Feststoffbeladung  5 %
Abbildung D.7 – Einfluss des Feststoffgehalts von ungemahlenem Strohkoks in Glykol




















Zeit t (in s)
 Feststoffbeladung 30 Ma.-%, Versuch 1 Feststoffbeladung 30 Ma.-%, Versuch 2 Feststoffbeladung 20 Ma.-%, Versuch 1 Feststoffbeladung 20 Ma.-%, Versuch 2
Abbildung D.8 – Einfluss des 20 und 30 %-Feststoffgehalts von ungemahlenem Strohkoks






















 Feststoffbeladung 10 Ma.-%, Versuch 1 Feststoffbeladung 10 Ma.-%, Versuch 2 Feststoffbeladung  5 Ma.-%, Versuch 1 Feststoffbeladung  5 Ma.-%, Versuch 2
Abbildung D.9 – Einfluss des 5 und 10 %-Feststoffgehalts von ungemahlenem Strohkoks



















Zeit t (in s)
 20,6 m.-% gemahlener Strohkoks 31,2 m.-% gemahlener Strohkoks
Abbildung D.10 – Einfluss des Feststoffgehalts auf die volumenspezifische Aufrührleis-
tung bei dreitägiger Sedimentationszeit von gemahlenem Strohkoks in Glykol
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D.2.2 Variation des Rührorgans im IKA-Rührwerk
Ergänzend zu den Aufrührversuchen in Abschnitt 7.1.2.5 werden nachfolgend
weitere Grafiken zum Anfahren aus abgesetzten Suspensionen vorgestellt,


























 Zahnscheibenrü hrer  (530  rpm)
 Wendelrü hrer  (30 rpm)
 Ekato Paravisc  (30 rpm)
Abbildung D.11 – Einfluss des Rührorgans auf den Leistungseintrag zum Aufwirbeln




























 Wendelrü hrer  (30 rpm)
 Ekato Paravisc  (30 rpm)
 Zahnscheibenrü hrer  (100  rpm)
Abbildung D.12 – Einfluss des Rührorgans auf den Leistungseintrag zum Aufwirbeln
einer 2,5 l-Glykolsuspension mit 29,45m.-% ungemahlenem Strohkoks nach 28 Tagen
Sedimentationszeit
D.3 Untersuchungen zum freien Fließverhalten
aus Behälterauslässen
Zur Beschreibung des freien Fließverhaltens wird in der Regel die Viskosi-
tät herangezogen. Im Falle des Fließverhaltens des Biosyncrudes wird die
Viskosität allerdings stark von geometrischen Parametern wie Rohr- und Ven-
tildurchmesser, Schergeschwindigkeit, Wandreibung (Schlupf, Einfluss Ober-
flächenrauheit) oder Feststoffkonzentration beeinflusst. Aus diesem Grund
wird nachfolgend das Ausflussverhalten aus Behältern durch veschiedene
Kugelhahnventile unter Variation des verwendeten Biosyncrudes untersucht.
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D.3.1 Vorstellung des Versuchsaufbaus
und der Versuchsdurchführung
Zur Untersuchung des Ausflussverhaltens wird ein Kunststoffzylinder mit
Innendurchmesser d =144mm verwendet, siehe Abbildung D.13, bzw. Kon-
struktionszeichnungen D.14 und D.15. Der Zylinder hat eine Höhe von
h =250mm, was eine maximale Befüllung von etwa viereinhalb Litern er-
laubt. Die Füllhöhe wird im Laufe der Experimente variiert.
Abbildung D.13 – Versuchsaufbau zur Erfassung des Ausflussverhaltens von Biosyncru-
des durch verschiedene Kugelventile
Auf Bodenniveau befinden sich vier Kugelhahnventile mit verschiedenen
Durchmessern und Längen, siehe Tabelle D.1. Die in Abbildung D.13 gezeig-
ten Rohrbögen dienen als Spritzschutz für schnellfließende Suspensionen.
Für jeden Versuch wurde der Zylinder mit etwa vier Liter Biosyncrude ge-
füllt und die Anfangsbeladung m0 (in kg) gewogen. Anschließend wurde
eines der Ventile geöffnet, sodass der Biosyncrude in einen Eimer fließen
konnte, dessen Gewichtszunahme über eine Waage erfasst wurde. Aufgrund
der Waagen-Messgenauigkeit wurden die Signale nicht sekündlich, sondern
diskretisiert mit jeder erfassten Gewichtsänderung ausgewertet, und mit einer
Ausgleichsfunktion der Form m = m0 ·e−Rt die verbleibende Beladung im
Messzylinder angenähert.
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Abbildung D.14 – Technische Zeichung des Versuchszylinders für die Ausflussexperi-
mente, Draufsicht
Tabelle D.1 – Verwendete Kugelhahnventile im Rahmen der Ausflussexperimente
Kugelhahnventil Innendurchmesser Länge
G ½, DN15 16mm 50mm
G ¾, DN20 22mm 58mm
G 1, DN25 27mm 69mm
G 1 ¼, DN32 36mm 81mm
Da zu jedem Messzeitpunkt über das gewogene Gewicht die korrelierende
Füllhöhe im Zylinder berechnet werden kann, wird über die Ableitung m˙
die Ausflussgeschwindigkeit berechnet, und kann als Funktion der Füllhöhe
beschrieben werden, wobei zur Höhen-Veranschaulichung der Massenstrom
m˙ in g/s als Abszisse, und nicht als Ordinate verwendet wird.
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Abbildung D.15 – Technische Zeichung des Versuchszylinders für die Ausflussexperi-
mente, Frontansicht
D.3.2 Einfluss des Kugelventildurchmessers
Abbildung D.16 zeigt, dass der ausfließende Massenstrom bei größerem
Ventildurchmesser erwartungsgemäß ansteigt. Ebenfalls erwartungsgemäß
steigt die Ausflussgeschwindigkeit bei höherer Behälterfüllung.
Ein ähnliches Bild ergibt sich in Abbildung D.17 bei Schwelwassersuspen-
sionen mit 34,4m.-% kolloidal gemahlenem Strohkoks, wobei „per Labor-
mischer kolloidal gemahlen“ gemäß Abbildung 5.17 nicht als gemahlener
Strohkoks (x50,WD < 20µm) zu verstehen ist, sondern einem Modalwert von
(x50,WD ≈ 27µm) entspricht.
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 DN15 DN20 DN25 DN32
Abbildung D.16 – Zusammenhang zwischen Füllhöhe und Ausflussgeschwindigkeit von
Glykolsuspensionen mit 38,2m.-% gemahlenem Strohkoks unter Variation des Ventil-
durchmessers
















 DN 15 DN 20 DN 25 DN 32
Abbildung D.17 – Zusammenhang zwischen Füllhöhe und Ausflussgeschwindigkeit
von Schwelwassersuspensionen mit 34,4m.-% kolloidal gemahlenem Strohkoks unter
Variation des Ventildurchmessers
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Bei Glykolsuspensionen mit HTC-Kohle ist aufgrund von Verstopfungen
nach spätestens einer halben Stunde kein Leerlaufen möglich (siehe Ab-
bildung D.18). Die Glykolsuspensionen mit Holzkoks (siehe Abbildung
















 DN20 DN25 DN32
Abbildung D.18 – Zusammenhang zwischen Füllhöhe und Ausflussgeschwindigkeit von
Glykolsuspensionen mit 21,8m.-% HTC-Kohle unter Variation des Ventildurchmessers
298 Anhang

















 DN15 DN20 DN25 DN32
Abbildung D.19 – Zusammenhang zwischen Füllhöhe und Ausflussgeschwindigkeit

















 DN15 DN20 DN25 DN32
Abbildung D.20 – Zusammenhang zwischen Füllhöhe und Ausflussgeschwindigkeit von
Glykolsuspensionen mit 36,9m.-% Holzkoks unter Variation des Ventildurchmessers
Anhang 299
D.3.3 Variation des verwendeten Biosyncrudes
Um den Einfluss der verwendeten Suspension zu beschreiben, zeigt Ab-
bildung D.21 das Ausflussverhalten verschiedener Biosyncrudes durch das
kleinste Kugelhahnventil DN15. Während die (kolloidal) gemahlenen Kokspul-
ver in ihren jeweiligen Suspensionen zu relativ ähnlichen Ausflussverhalten
führen, fließt der in Glykol suspendierte ungemahlene Strohkoks-Biosyncrude
um mehr als eine Größenordnung langsamer aus dem 16mm-breiten Ventil.


















 29,5 m.-% ungemahlener Strohkoks in Ethylenglykol 38,2 m.-% gemahlener Strohkoks in Ethylenglykol 34,4 m.-% kolloidal gemahlener Strohkoks in Schwelwasser 20,0 m.-% kolloidal gemahlener Strohkoks in Schwelwasser 36,9 m.-% gemahlener Holzkoks in Ethylenglykol
Abbildung D.21 – Ausfluss-Charakteristik verschiedener Suspensionen durch ein Kugel-
hahnventil mit d = 16mm
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E.1 Weitere Überlegungen zu Transport
und Lagerung der Pyrolyseprodukte
Im Vergleich zu Abbildung 8.4 zeigt Abbildung E.1 die Kosten für Bahn-
transport und Lagerung von 60t Pyrolyseprodukten unter Variation der Pro-
duktkonfiguration.





































 Separater Transport der einzelnen Pyrolyseprodukte
 Transport einer Kokssuspension (   = 1,2 g/m3) mit          anschließendem kontinuierlichem Rü hren Transport einer Kokssuspension
         (   = 1,2 g/m3) mit anschließendem         Aufrü hren alle 8 Stunden
Abbildung E.1 – Kosten für Bahntransport und Lagerung von 60t Pyrolyseprodukten
unter Variation der Produktkonfiguration
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